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TINTRODUCCION

Con el paso de¢ los afios y el incremente de la poblaclbﬁ, las -
necesidades y los servicios que el hombre reéuiere para sobrevi--
vir, también se han incrementado.

Para satisfacer estas necesidades, el hombre se ha desarrolla-
do en todos los aspectos de su vida: el social, cultural e indus-
trial, por mencionar algunos.

Estos avances han sido muchos y de gran beneficio, por ejemplo
en el aspecto industrial, se tiene la creaci6én de grandes indus--
trias textiles, de polimeros, etc.

No obstante estos beneficios, también se tienen consecuencias-
perjudiciales para el hombre y el medio que lo rodea.

Una de las consecuencias negativas, e§ la contamipacién, pro--
vocada por el uso inadecuado de los recursos y la mala distribu--
cién de la poblacién.

En nuestro pais, la contaminaci6tn ha alcanzade niveles criti--
cos, para la salud y la vida de cualquier ser.

Ante este problema surde la necesidad de adoptar medidas que -
permitan disminuirla, algumas de las que se han tomado son:

- Crear zonas industriales, ya que no pueden instalarse mas --

plantas de proceso, en las grandes ciudades.

- Disminucibén de los automdéviles que circulan.

-~ Control de efluentes arrojados a la atmé6sfera por las indus-

trias.

Una de las grandes industrias en el pais, es la de produccién-

de acido sulfurico, debido a la gran demanda de este producto.



Uno de los inconvenientes de este proceso es que se descargan-
a la atmésfera sustancias téxicas como el diéxido y tribéxido de -
azufre al no controlarse las cantidades, que se descargan de cada

una de ellas.

OBJETIVOS

Los objetivos que se plantean para el desarrollo del trabajo -
son:
- Analizar el proceso de produccién de &cido sulfurico y veri-
ficar que los niveles de efluentes emitidos a la atmésfera -
se encuentren dentro de los establecidos por las normas, vi-
gentes en el pais.
- Investigar los métodos de control de gases.
- Seleccionar un proceso de control de efluentes.
- Realizar la simulacién del proceso de produccién y de con---

trol.



ACTDO SULFURICO
HISTORIA Lo : )

El origen del &cido sulfﬁiicd es desconocido, pero se menciona
desde el siglo X.

El 4cido sulfarico ha tenido una importancia comercial desde -~
hace 250 afios, usandose yva en la Edad Media.

En el siglo XIII se obtenfa &cido sulfirico (acido vitriélico)
por destilacién de alumbre (sulfato doble de potasio y aluminio -
hidratade). En el siglo XV su preparacién por medio de la combus-
tidén de salitre (nitrato de potasio), fue descrita por Valentinus

Partiendo de esta informacién, se desarrollo el método de las
camaras de plomo. En 1746, el Dr. Roebuck en Birmingham, Inglate-
rra construyé una céamara de plomo de 6 pies cuadrados, para que--
mar una mezcla de azufre y salitre, asi formé las bases para el
proceso de las camaras de plomo.

En los siglos XVIII y XIX, el acido sulfurico fue producido --
totalmente por el proceso de las cémaras de plomo, en el cual los
6xidos de nitrdégeno son usados como catalizadores homogéneos para

. la oxidacién del 6xido de azufre.

Bl producto obtenido es de baja concentracién (60° Baumé & 77-
78% en peso de 4cido sulfirico), la cual es muy pequefia para mu--
chos usos comerciales.

‘Durante la primera parte del siglo XX, el proceso de cAmaras -
fue gradualmente desplazado por el método de contacto.

El proceso de contacto descrito por Philipps en 1831, incluye-

en la patente los rasgos esenciales que son:



- El pasa de una mexcla de dioxideo de azufre y aire Sobre un
catalizador, seguido por la absorcién del triéxido. de azufpe, nn
acido sulfarica al 98.5-99%,. '

l.a inversi6n de Phillips no fue un éxito comercial durante mas
de cuarenta afios debido, probablemente, a que:

1) No habia demanda de &cido sulfurico mas concentrado.

2) El conocimiento de las reacciones cataliticas en fase ga---

seosa no era suficiente. .

3) La técnica quimica sufria un lonto progreso.

El crecimiento de la industria del tinte provocé un aumento --
en la demenda de &cido sulfirico concentrado y oleGm para la ela-
boracién de colorantes sintéticos y quimicos orgénico;ldespertan-
do gran interés en el desarrollo del proceso de contacto, por ---
part.e de Winkler en 1875,

El proceso de Winkler, patentado por Phillips. fue empleado --
por varias firmas, la producci6én comercial inicial fue hecha por
Emil Jacob en los trabajos de Kreuznack (Alemania).

Otras firmas alemanas utilizaron la combusti6n de la pirita --
como fuente de diéxido de azufre, provocando que s¢ gastara una -
enorme cantidad de tiempo y dinero en i{nvestigacién, la mayor ---
parte enfocada al tostador de gas para prevenir la contaminacién
y envenenamiento del catalizador.

El procese de contacto tuvo un desarrollo acelerado durante --
la Primera CGuerra Mundial, para proporcionar mezclas concentradas
de Acido sulfurico y acido nitrico para la produccién de explosi-

VoS .



En 1915, un catalizador de vanadio fue desarrollado y usado --
por Badische en Alcmania.

Este tipo de catalizador se us6 en Estados Unidos eon 1924 y pau--
latinamente desplazé al catalizador de platino.

E! catalizador tiene la ventaja de ser relativamente abundante
no costoso y tener una resistencia superior al envenenamiento com
parado con el platino.

Después de la Segunda Guerra Mundial, el tamafio de las plantas
que manejaban el proceso de contact6 aumenté considerablemente -
para poder surtir la demanda de la industria de fertilizantes ---
fost'atados.

Para 1963, el proceso de contacto tuvo una modificaci6bn impor-
tante, Bayer A.G. anuncié el uso a gran escala del proceso de ---
doble contacto.

En este proceso, el diéxido de azufre ha sido parcialmente con
vertido en triéxido, recalentado y entonces pasado a través de --
&cido sulfarico para remover el tritxido recalentado y entonces -
es pasado a través de otras camas de catalizador. Por este método
la conversién puede ser incrementada de 98 a 99.5-99.8%, asf se -
reduce la emisién de dibéxido de azufre que no reacciond a la at--

mosfera.



PROPIEDADES

El &cido sulftrico es un Acido fuerte, es ademds un agente ---

oxidante y deshidratante, particularmente para los compuestos or-
géinicos. Su acci6tn deshidratante es importante en la absorci6n --
del agha formada en conversiones quimicas que son la nitracién, -
sulfonacidn y esterificaci6n, asegurando altos rendimientos.
El acido sulftirico al 100% es a temperatura amblente, un liquido
incoloro e inodoro, claro como el agua, denso y oleoso. Tiene un
punto de fusiébn de 10.37°C y un punto de ebullicién de 338°C, ---
pero a esta temperatura desprende algo de qu por lo que el con--
tenido de acido disminuye hasta 98.3%.

El acido sulftrico es miscible con agua en tedas proporciones-
y con fuerte desprendimiento de calor. La dilueci6én no es solamen-
te un proceso fisico, sino que también quimico, vya que forma hi--

dratos.

FORMULA PUNTO DE FUSION GRAV. ESPEC.
o) (gr/ce)
Acido sulftrico H,5,0, 35.00 1.9
-fumante
100% H,80, 10.37 1.834
Monohidrato H2S80,4H,0 8.48 1.842
Dihidrato Hy50,42H0 -38.57 1.650

Las irregularidades entre la fuerza de los &cidos sulfGricos y
sus correspondientes gravedades especificas y puntos de congela--
ci6n son debido a esos hidratos.

Mientras que estas denominaciones cientificas se refiere al H;S0,
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,:veklsteh_fémbjéh denominaciones técnicas que’se derivanidel SO, es

décir, del anhidrido del acido sulfarien. Asf,. se dénomina a ve-<

ces monohidrato al 4cido sulfarico al 100%. i

AL diluir no se debe afiadir nunca agua sobre el aéidn sul fari -
‘co ‘concentrado, sino que se afiade el Acido lentamente y con buena
agitacién sobre el agua.

El triéxido de azufre es un compuesto cristalino que sublima -
a temperatura ambicnte.

A pesar de ser anhfdrido del &cido sulffirico reacciona diffcilmen
te con el agua, pero se disuelve facilmente en H,80,, concentrado
el cual puede absorber grandes cantidades deo 505.

Una dilucién de trioéxido, aparece como una sustancia oleosa, a la
que se denomina oleum.

El contenido de triéxido de azufre se representa numericamente
por ejemplo, oleum 20% significa que el &cido sulfirico contiene
un 20% en beso de SO3 disuelto.

El triéxido de azufre se desprende facilmente de la disolucién, -
ya que es volatil a temperatura ambiente. Si se abre un frasco --
-con oleum, se desprende un humo blanco de tri6xido de azufre, por
lo que al oleum se lo denomina también "4cido sulftarico fumante".

Bl Acido sulfurigo concentrado y sobre todo, el oleum atacan a
muchas sustancias organicas, especialmente hidratos de carbono, -
gra%as, albiminas, entre otros. El ataque es cnérgico y a veces
con carbonizacién o incluso (con oleum) combustién con produccién
de llama.

El &cido diluido ataca a los metales no noblés, con mayor facili-



dad: formando sulfatos. De estos metales, el plomo es especialmente
resistente al acido sulfarico, pues resiste al sulfirico del 80% a
temperatura de 90°C.

Previamente, cuando mucho del &cido se fabricaba por el método de~
camaras, las soluciones en agua se vendian de acuerdo a su grave--
dad especifica o grados Baumé.

La temperatura usual a la que fueron referidos estos datos fue-
del5°C.

La gravedad especifica del 4cido sulftrico se incrementa gra---
dualmente a 1.844 a 15°C para acido del 97%, después decrece a ~--
1.839 a 15°C para Acido al 100%.

Consecuentemente en este intervalo superior, alrededor del 95%-~
de &cido, la fuerza del &cido debe de ser determinada por medios--
distintos a la densidad.

La conductividad eléctrica, el indice de refracciédn y la trans-
mitancia sénica estan siendo usados para medir continuamente la --
fuerza dei a4cido en las plantas modernas.

Como las plantas de &4cido de contacto han desplazado a las plan
tas de 4cido de cdmaras, el porcentaje del H,80,, queda nermalmen-

te especificado. (8), (14),(19),(20).



Usos.

Bl 4cido sulfirico es el mis utilizado en la industria.

Rl desarrollo de la produccién del "2504 permite estimar la ----
situacidén técnica de un pais.

Este 4cido tiene una amplia gama de aplicaciones, de las cuales
las siquientes son s6lo algunas:

Su principal uso es en la industria de fertilizantes, en la ---
elaboracifn de fertilizantes fosfatados (superfosfateos y supbrfos-
fato triple).

En la industria orgénica, para preparar productos intermedios -
(por ejemplo para sulfurar, como &cido de nitracién en mezcla con-
nitrico, etc.)., en la elaboracién de &cidos orgénicos tales como -
el citrico, oxAlico, acdtico y tartéarico.

En la industria de pigmentos y pinturas, en la elaboraci6n de -
sulfatos de amonio, cobre, aluminio, magnesio (sales Epson), zine,
hierro, etc.

En la industria de la seda artificial (ray6n), en la industria_
del hiero y del acero (por ejem. en la desoxidacién del hierro).

En la galvanizacién y estafiado, en la refinacién y produccién--
de metales pesados, en la galvanoplastia y en la preparaciotn de --
azGcar, almidbn y jarabes.

Es utilizado también en la purificacién de productos del petr6-
leo en la preparacion del di6xido de titanio, en la alquilacién -~
del isobutano, en la manufactura de muchos quimicos nitrogenados, ~
sintesis del fenol, etc.

También es empleado como agente deshidratante en la recuperaciénde



Acidos grasos en la elaboraci6n de jabon y en la manufactura de -
bdcido fosférico.

Los oleum son necesarios para el petr6leo, nitrocelulosas, ni-
troglicerina., TNT (trinitrotolueno), asi como para la fortifica--
¢ién de &cidos débiles.

Existen muchos otros usos, porque en efecto, hay una gran variedad
de productos quimicos donde interviene el &acido sulfurico.

A continuacién se presentan datos relacionados con la produc--

cién, capacidades instaladas, importacliones, exportaciones y con-

sumos de &cido sulfGrico. También se muestran graficas de los mis

mos datos.
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ACIDO SULFURICO

11

Riles de | y995 [ 1976 | 1977 | 1978 1979 | 1980 | 1981
toneladas

Produccitn ,o.c o 2178.4 [2295.7 | 2372.4 } 2041.3 | 2359.5 | 2619.4
Importac.y 373 52| 1.5 | 51.1 57 98.5{ 430.2
Bxportac. 3.4 6.4 7.0 35.04 18,3 ——- -
Consuio 2080.8[2177.2 12290.6 ) 2388.5 | 2080.0 { 2458.0] 3049.6
Aparente

Incrementq -
Cons.Apar] (%) 4.6 5.2 4.3] a3 18.0] 2a.0
‘Capacidad | 5543 ol2605.6 [2668.6 |.3168.0 { 3166.0 | 3168.0 | 3166.0
Instalada |.

Hiles de | 1985 | 1983 1984 | 1985 1986 1587 | 1988
toneladas

Producei®d »932.6| 2996.2| 3196.2| 3322.4] 3194.4| 3780.1 2956.3
Importac. | 468.5| 43.5 1.0| 14.1f sa.8] 47.4 35.0
Bxportac. | --- 0.3| 16.2 6.5 0.3 449 3.7
Consumo | 3232.11 3039.4| 3179.0] 3336.0] 3248.9| 3813.9] 3956.6
Aparente

Incrementd 5.0| (5.1) 4.6 4.9 (2.6) 17.4 3.7
Cons. Apare

Capacldad | 3104 6| 3959.5 | 3948.8) 3669.8| 4266.3) 4668.4] s5268.4
Instalada | ,- '
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Los principales productores de &cido sulfﬁrlqd,son

tes:

1.

DWW

wn

[Y-TE <~ B -

10.

I\zufrem Panamericana.

Fenogquimia S.A. C.V.

Fertimex. S.A.

Industria Minera Mexicana S.A.

Industria Pefioles S.A. de C.V.

Industrias Quimicas de México S.A. de C.V.
Industrias Resistol, S.A.

Mexicana de Cobre S.A. de C.V.

Quimica Fluor, S.A. de C.V.

Univex, S.A.

los _slg‘iign
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PROCESOS DE PRODUCCION DE ACIDO SULFURICO‘

" Los procesos de produccion de acido sulfarico sqn;»bﬁsicamente
dos: ) 7 e '
- El primero es ¢l de las camaras de p]émo, el cual permite-
obtener 4cido de baja concent.racién,. (5), (6), (73, (13),(19).
‘= El segundo es el métodoe de contacto, el cual permite gbte-
ner una concentracién entre 96 y 98%. (43, (6).(7), (133, (18)
(19),

METODO DE LAS CAMARAS DE PLOMO.
(F1G.1)

¥n este proceso el di6xido de azufre, que se obtiene de la -.-
combustion de azufre o piritas, se alimenta a una Torre de Glover
en la cual eirculan a contracorriente, &cido sulfarico (78%) con-
vapores de 6xidos de nitrégeno.
Los gases calientes de SOZ' y los vapores nitrosos pasan a las --
camaras de plomo, donde se rocia agua pulverizada por la parte --
superior.
Estas camaras estan revestidas de planchas de plomo para proteger

las de la corrosi6én. Es aqui donde el SOz-Se convierte en Acido -

sulfarico, empleando los Oxidos de nitrégeno como catalizador.
Los gases que salen de la camara, pasan a través de la Torre -

de Gay Lussac, en la que son enfriados con H,50, a contracorrien-

te para oxidar totalmentc los oxidos nitrosos. Estos 0xidos se --

recuperan y recirculan a la torrae Glover.

La reaccién que se lleva a cabo es la siguiente:

NO2_ | .
SOyigy * 021+ Hy0y - Hy SOy (al)
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METODO DE CONTACTO

Este método sc¢ basa, en la oxidaci6on del diéxido de azufre en-
presencia del oxigeno del aire y de catalizadores.
Los principales catalizadores empleados son: 6xido de fierro, -

platino y 6xidos o compuestos de vanadio. El m4s empleado es el

15

de vanadio ya que el 6xido de fierro es poco activo y el de pla-

tino es muy activo, pero f&cilmente se contamina o envenona. -

La reacci6n de oxidacién es reversible, ya que a temperaturas-
por encima de los 600°C, se descompone; en cuanto al catalizador.
la temperatura minima a que trabaja es de 400°C, por lo que se --
trabaja a temperaturas entre 400 y 550°C.

Las operaciones que se realizan en toda planta de acido sulfa-
rico son: .

1.- Producir S0, a partir de una materia prima adecuada.
2.~ Enffiar, purificar y secar los gases de 502.
3.- Péecalentar los gases hasta la temperatura adecuada para
la realizaci6n de la conversién de SO, a S0j.
4.- Oxidaci6én del SO; cataliticamente.
5.~ Enfriamiento de los gases convertidos.
6.- Absorcién del S05 en H,S0, concentrado.
A su vez, el proceso de contacto puede ser de dos tipos los --

cuales se mencionan a continuacién.



1.~ PROCESO DE CONTACTO A PARTIR DE LA PURIFICACION
DE GAS CALIENTE (FIG.2)

En este proceso se tiene que el airer empleado para la combus-
tién se seca y los gases del quemador se purifican a través de —-
una filtraci6n a tomperatura de 800 a 8%0°C.

El aire atmosférico se comprime hasta 1.5-3 psig, con un ven--
tilador centri{fugo. .

Después, el aire se seca en una columna empacada en la que se-
hace pasar H3S04 al 93-98%. La torre de secado es de acero recu--
bierto de ladrillo resistente al Acido.

El empague es de anillos Rasching y cuarzo soportado sobre una
parrilla de cerdmica. )

Este aire ya seco se emplea para Fundir el azufre en.un quema-
dor que es un cilindro de acero recubierto con ladrillo aislante-
y refractario. Dependiendo del horno quemador empleado, el azufre
fundido se rocfa o se vaporiza (en Horno tipo Monsanto se vapori-
za y en uno tipo Chemico se rocia).

Los gases de combustién del horno (S05) salen a una temperatu-
ra de 1600°F y se enfrian a 800°C en un intercambiador de recupe-
racién de calor de tubos de aire o agua.

Para evitar la corrosi6én de los tubos de la caldera por la con

densacién de HyS0;, la presién del vapor es por los menos de 200-

psig.
Pueden filtrarse los gases de la caldera en un filtro de ga--

ses calientes o filtrar el azufre antes de alimentarlo al horno.



A continuacién los gases entran a un convertidor que es un reci--
piente vertical de acero metalizado con aluminio, pnfn evitar in-
crustaciones. En este recipiente el catalizador se coloca en cha-
rolas sostenidas por parrillas de hierro colado.

" Bl diéxido de azufre se convierte en SO2 a través de cuatro --

pasos por el catalizador, la mayor conversién se efectiia en el -~
primer paso.
Después los gases se llevan a un intercambiador de recuperacién -
en el que se enfrian los gases del primer paso, los del seqgundo y
tercero se enfrian por medio de sobrecalentadores con vapor satu-
rado obtenido del domo de la caldera.

Los gdses del cuarto paso se enfrian en un economizador que --
puede precalentar el airg seco del quemador o el agua de la calde
ra.

Finalmente el 505 es absorbido en una torre similar a la de
secado en 4c¢ido sulfirico concentrado (98.3 a 98.5%).

EL acido de absorcién se recircula a través de un enfriador --
externo afiadiendo H,0 ¢ HZSO4 (el necesario) para mantener la ___
concentraci6n.

La razén por lo que el H,S0, debe ser de ese intervalo de con-
éenttacién es que lg presidn de vapor del adcido es minima y enton
ces se hace minima la tendencia del H,S0, de formar niebla.

Como los gases de salida contienen mucho diéxido de azufre y pe-
quefias cantidades de 4cido.como niebla, para evitar la contamina-
cién se tienen dos procesos:

a) Los gases de salida se burbujean en una solucién que con---

tiene amoniaco para producir una mezcla de bisulfito y sulfito de

17



amonio. Esta mezcla se trata con Acido sulfarico y se produce fog
fato de amonio, que se emplea como fertilizante. Durante el tra--
tamiento con 4cide sulfurico de la mezcla se desprende didxido de
azufre, el cual se recircula a la torre de secado para convertir-
lo en acido sulftrico.

b) ElL proceso de doble contacto consiste en hacer pasar el dié
xido de uzufré, a través de tres pasos de catalizador, después el
trigxido de azufre se absorbe en 4cido sulfﬁrico'y los gases ;e -
caliéntan para hacerlos pasar nuevamente por el cuarto paso de --

catalizador, para después absorber nuevamente el triéxido en 4ci-

do sulfiarico. En este proceso el rendimiento es cercano al 99.7%.

2.- PROCESO DE CONTACTO A TRAVES DE LA PURIFICACION
DE GAS FRIO (FIG.3).

Este proceso se aplica en plantas que operan con gases metallr
gicos, piritas y lodos. Consiste en mezelar ek didxido de azufre-
con &cido sulfarico y polvo, asi como otras impurezas que se gli-
minan al enfriar el gas a temperaturas ordinarias condensando la-
humedad, filtrando y secando los gases antes de enviarlos a los -
c&ndensadores.

La descripcién del proceso es la siguiente:

LOs gases metalGrgicos formados por vapores de metales, s6li--

dos en suspencién y vapor de agua contienen tri6xido de azufre -

de la oxldaci6n del diéxldo de azufre catalizado por digxido de -
fierro, que existe durante la calcinacidn.

Al condensar los gases el 302 forma el sto4en forma de niebla y



cste es dificil de eliminar. Por lo tanto el tratamiento consiste
en que los gases de combustiébn pasen a través de separadores de -
tipo ciclén con el fin de eliminar los polvos arrastrados. Poste-
tiormente. los gases calientes se enfrian en un intercambiador a-
temperatura de 700°F, para eliminar la corrosiétn de los tubos de-
bida a los polvos abrasives.

Los gases que salen del intercambiador se envian a una toxjre -
de lavado en la cual se rocia agua, si la torre esta vacia. Pero
5f estd cmpacada, se enfria a la temperatura adiabadtica de satu--
racjoén empleando soluciones diluidas de Acido sulfurico que son -
recirculadas

El gas saturade pasa a un intercambiador de tubos de grafito -
para enfriarlo de 170 a 100°F.

Las nieblas de A4cido se eliminan en un precipitador electrosta
tico v el gas ya purificado se seca con acido sulfarico (93-98%)
antes de enviarlas a los convertidores.

Posteriormente, se sigue el mismo procedimiento, para la p uri-

ficacion de gases calientes.
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LA CONTAMINACION

Todas las actividades realizadas por el hombre contaminan, ya -
" que se generan de una u otra forma contaminantes,
Vn continuacién se establecen algunas definiciones, para enten--
der el tema a tratar,

CONTAMINACION. Es la adicion de sustancias extrafias, al agua, --
aire o suelo, en cantidades que no pueden ser empleadas con fines-
determinados ¢ establecidos.

EStas sustancias pueden proceder de fuentes naturales o artificia-
les.

a) Las fuentes naturales, son aquellas en las que el hombre no

participa directamente en la contaminacién, como cn:

- Los incendios fﬂrestales.

Los deslaves minerales.

- La erosién, etc.
No obstante lo anterior, la contaminaci6tn originada por el hombre-
al realizar sus actividades (contaminaci6n artificial) es mis pelj

grosa y perjudica en mayor grado el bienestar del ser humano.

PACTORES DE LOS QUE DEPENDE LA CONTAMINACION.
Algunos de los factores de los que depende la contaminacién seon:
- Tipo de contaminante.
- Propiedades fisicas y quimicas de los contaminantes.
- Proporcién en que se encuentran en la atmésfera.
Ademas es importante mencionar que otro factor que afecta a la-
contaminacién, son las actividades humanas, por lo que al crecer--

la poblacién, aumenta la contaminacién.
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CAUSAS DE LA CONTAMINACION

Algunas de las causas de la contaminacién son:

~ Uso de los productos quimicos, con el fin de eliminar anima--
les o minerales danifios, ya que al emplearlos se producen al-
gunos venenos o sustancias toxicas.

- La descarga de cantidades mayores a las permitidas de sustan-
cias téxicas.

Los medios a los que afecta la contaminacién son tres:
~Aire.
~Agua.

~Suelo.
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CONTAMINACION DEL AIRE.

.. La contaminacion del aire, cstd relacionada, con la presencia

" de sustancias contaminantes que por su concentracién o caracherfg

ticas son perjudiciales al ser humano, plantas, animales, eto.

Las principales fuentes contaminantes del aire son:

Demolicién de edificios.

Tratamiento de desechos liquidos calientes, los cuales -~

desprenden gases contaminantes.

Incineracién de desperdicios industriales.

Generacién de vapor, electricidad o agua. durante la cual

se lleva a cabo la combustion de materiales y combustibles
tosiles o radioactivos.

Fabricacion de preductos con fines comerciales, etc.

Los principales contaminantes generados son:

Amontiaco (NHS)’ 6xidos de azufre (soxg, 6xidos de nitrégeno.

(NO,), sulfuro de hidrégeno (H,S), monéxido de carbono (CO),

mercaptanos, metano, cloro, disolventes organicos, dgases ra-

dioactivos, etc.

A continuacién, se mencionan los contaminantes y sus efectos.



CONTAMINANTES .
Particulas so6lidas dispersas
en la atmbésfera. .como'polén, -

hollin, sustanclas quimiqas.:

Dioxido de azufre SO?‘

Mon6xido de carbono CO.

Di6bxido de nitrégenc NO,,.

Y
=1

FUENTES Y EPECTOS..

[{rodﬁcldéé p.or La combustion

5 (‘s"é()‘lildos,‘quemas, etc. Produ-
. cen‘efcctos toxicos, enfermeda-

rdes respiratorlias, asma, etc.

Obtenidos en la fundicién de
minerales, combustibies fOsiles
ete. Sus efectos son asma, bron
quitis créonica. irritacién de
ojos y vias respiratorias, co--
rrosién de metales, deteriora

el papocl, textiles, pieles, etc.

Combustién de sustancias que
contienen, carbono, de automévi
{es. incendios y descomposicion
de sustancias organicas. Sus --
efectos son: disminucion de la
tolerancia al ejercicio fisico
reduccion de la capacidad men--
tal, enfermedades cardiowvascula-

res, etc.

Producidos por las reaccid--

nes que se llevan a cabo a cle-
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vadas temperaturas,rpor los es-
capes de los autoé, atc.

Sus efectos pueden ser: reduc--
cién de la visibilidad, nefritis
cronica, enfermedades cardiovas-
culares, respiratorias, asi co-
mo la decoloracién de las pin--

turas y tinturas.

'Hidrocarburos; . Elaboraci6n, distribucién y
uso de productos del petréleo y
gasolina, combustién incompleta
de sustancias que contienen car-
bono. Sus efectos son:
Formadores de 6xidos fotoquimi--
cos, que reaccionan al estar en
condiciones atmb6sfericas. Son --
cancerigenos y precursores de la

oxidacién.

CONTAMINACION DEL AGUA.

Dentro de los contaminantes y fuentes que contaminan el agua se
incluyen los contaminantes artificiales y naturales de tipo fisico-
el,'calor, la radiaci6én. Los cuales pueden ser medidos o determina-

dos.
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Las fuentes generadoras de estos contaminantes son, ademds de los

menci

a)
b)
c)
d)
e)
£)

g)

onados como contaminantes del aire, los siguientes:
Extraccién del agua potable de fuentes superficiales o subte
rraneas.

Transporte a través del agua (mares, rios, etc.) de personas
o mercancias en lanchas u algGn otro tipo de embarcacién.
Condensacién o absorcién de desechos gaseosos por medio del-
agua.
Mantenimiento, limpieza o conservacién de maquinarias o edi-
ficios empleados en la fabricacién de productos industriales.
Lixiviaci6n de contaminantes de desperdicios industriales.
Materiales organicos, no biodegradables.

Materiales orgéanicos liquideos calientes.

Detergentes.

Sales minerales.

Sustancias quimicas toxicas, alcalinas o &cldas.

S6lidos en suspencién.

Bacterias, virus, etc.

Las consecuencias producidas por los contaminantes anteriores-

son:

1.
2.
3.
4.

- Enfermedades en las personas que beban agua contaminada.
- Destruccién de la flora y fauna que habitan en el agua.
- Cambio en el aspecto, olor y sabor del agua.

= Agua inadecuada para usar en el riego o industrialmente.
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CONTAMINACION DEL SUELO.

La contaminacién en el suelo, se debe a la adicién de algunos --

contaminantes especificos, debido a sus proporciones, las cuales --

ponen en peligro a la poblacién que habita las zonas que se encuen-

tran

afectadas.

Las principales fuentes contaminantes son:

3

La eliminacién de desechos s6lidos, por la realizaci6én de ope-~
raciones de relleno.

Quema de deseghos industriales, de tipo sélido, en la tierra.
Almacenamiento de materiales que dafian la vista o el olfato.
Demolici6n de construcciones o estructuras que dejan como re--

sultado escombros o residuos.

Los principales contaminantes arrojados son:

1.~ Restos de latas, neuméticos, llantas, etc.

2.~ Residuos organicos tales como: hojas,pulpas, semillas, etc.-

los cuales son producidos durante el enlatado o empagquetado.

3.~ Materiales 1nsérvibles desechados tales como: barriies de --

petréleo, papel, envases de cartén o plastico, automéviles en

mal estado, etc.

4.~ Aceites desechados.

5.~ Escombros de madera o materiales de construccién, que se ---

producen por las demoliciones.

6.- Bscorias producidas durante operaciones de fundicién.

Los efectos de estos contaminantes son:

.~ Generacién de malos olores, por la descomposicién de materia

orgéanica.



2.- Destrucci6én de la flora y la fauna silvestre que habita en
pantanos que se secan, por la extracci6n del agua o por la-
descarga de residuos, aceltes, etc.

3.- Incendios y explosiones provocadas por el almacenamiento -
incorrecto de materiales combustibles o de construccién.
4.- Aumento de la erosién, como consecuencla del escurrimiento

de agua, la cual deja el suelo al descubierto.

5.- Alteraciones en los paisajes, ocasionada por el desmonte .

de bosques o por la acumulacién de desechos.

Para tratar de evitar la contaminacién provocada por las gran-

des Industrias, es importante que las personas que construyen o -

disefian, acepten esta responsabilidad de no contaminar y traten -

de

evitarla antes de que la industria empiece a operar, ya qua --

después es mis costoso realizar modificaciones.

el

la

Por lo que es necesario que todos aquellos que intervienen en
disefio y construceién, conozecan, los aspectos fundamentales de
contaminaci6n tales como:

a) En que parte del proceso se generan contaminantes.

b) ¢Qué caracteristicas y de que tipo son los contaminantes?

¢) ¢(Qué dafios se ocasionarén en la zona donde se instalara?

d) Ademé&s de los anterior se deben de considerar, las leyes .-
ecolégicas, que se aplican en la zona donde se localizari -
la industria. Tales leyes se mencionan a continuacién:

1.~ LEY DE LO OPTIMO.

Esta ley trata de las modificaciones que se efectfan, con

el propbsito de satisfacer las necesidades ambientales.
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2.~ LEY DE LA AFASIA.
Trata sobre la diferencia que hay entre la evolucién orq&L
nica y natural y la provocada por la evoluciétn del hombre,
ya que la segunda es mAs rapida que la primera.

3.~, LEY DE TOLERANCIA.
La cual nos indica que las especies solo pueden sobrevivir
hasta cierto limite de modificaciones en sus adaptaciones.

4.- LEY DE PERSISTENCIA.
Aqui se oyserva que hay ciertas especies que persisten y -
siguen existiendo, en medios que no les son favorables, --
como es el caso del hombre.

5.- LEY DEL CONTROL FACTORIAL.
Aqui se indica como hay factores que alteran a las pobla--
ciones, a pesar ée que hay otros que son controlados.

6.- LEY DE LA DOMESTICACION.
Esta ley esti relacionada con la protecci6n que necesitan-
para sobraleir, algunas plantas, animales e incluso el --
mismo hombre.

7.- LEY DE LO IRREVERSIBLE.
Es la ley que trata sobre la existencia de recursos no re-
novables. .

A parte de las l;yes mencionadas, también se deben elaborar --

modelos que permitan determinar, los efectos laterales de la des-
carga de contaminantes, para evitar que se realice la instalacién

de plantas que deterioren el medio donde se localicen.



Los modelos a que se refiere el parrafo anterior, son los si--

gquientes:

1.~ Modelo de generacién y descarga de contaminantes. Este mo-

deld es empleado para establecer la relaciédn entre materia
prima-productos-desechos y el lugar donde se ubicari la -

planta.
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2.- Modelo de calidad ambiental. Sirve para determinar los efec

3.-

tos sobre cl medio ambiente, de desechos o residuos mate--
riales y de energia. Tomando en cuenta la dispersién en --
aire y agua, las reacclones quimicas, los ecosistemas ----
acuéticos y terrestres.

Modelo de Modificacién Ambiental. Determina los efectos --
producidos por el mancjo de flujos contaminantes, para asf{
mejorar la capacidad de asimilaci6én del medio ambiente.
Estrategia de Manejo. Estas son empleadas realizando, simu
laciones, muestreos, optimizaciones matem&ticas, para de--

terminar la mejor manera de manejar los contaminantes.

Finalmente. como puede observarse, la contaminacién se genera

principalmente en las grandes ciudades y es un problema de con---

ciencia de los ciudadanos.
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NORMA TECNICA ECOLOGICA NTE-CCAT-001/88 QU ESTABLECE LOS NIVE--
LES PERMISIBLES DE EMISION A LA ATMOSFERA DE BIOXIDO Y TRIOKIDO -~
DE AZUFRE Y NEBLINAS DE ACIDO SULFURICO EN PLANTAS PRODUCTORAS --

DE ACIDQ SULFURICO.

La Ley General de Equilibrio Ecolégico y la Protecci6n al am--
biente prevee que para controlar, reducir o evitar la contamina--
ci6én a la atmésfera, todas las emisiones deberén observar las ---
normas técnicas ecolbgicas en las que se determinan los niveles -
miximos permisibles de emisidén e inmisiébn por contaminantes y por
fuente de contaminacién a fin de asegurar una calidad del aire --
satisfactoria para el bienestar de la poblacién y ¢l equilibrio -
ecolégico.

La industria productora de acido sulfarico on el pais es bési-
camente parif el desarrollo de diversos procesos industriales.
Esta industria genera emisiones a la atmbsfera de bibxido y tri6-
xido de azufre y neblinas de &cido sul firico.

La emisi6én de estos gases cuando sobrepasan ciertos limites, -
producen un deterioro a la calidad del aire, por lo que es nece--
sario controlar estas emisiones, lo cual se efectGia a través del.
establecimiento de los niveles maximos permisibles que aseguren,-~
que no se afectarid de manera grave cl ambiente.

Para el caso del proceso de produccién de &cido sulfarice la -
emisién de biéxido de azufre, es inversamente proporcional a la-
eficiencia de conversion.

Para producir Acido sulfarico se han desarrollado tecnologias
que permiten alcanzar eficiencias hasta del 98% para plantas de -

simple absorcién y superiores al 99% en plantas de doble absorcién.



Los criterios bajo los cuales se establece la presente norma -
consideran, el estado actual de la planta 1ndustrial.nacional, la
dlsporﬂbi lidad de tecnologia aplicable a las plantas productoras-
de &cido sulfidrico y su distribucidén a la calidad del aire en el-
entorno de su ubicacion.

Esta norma da un tratamiento diferente a las plantas ya insta-
ladas y a las plantas nuevas, debido a la diversidad de los nive-
les tecnolb6gicos de las instalaclones.

Para la determinaci6n de los niveles previstos en esta norma, -
participbé la Secretaria de Salud, en lo relacionado a la salud --
hunana.

pPor lo anterior se dict6 un acuerdo, que contiene los siguien-
tes articulos.(31)

ART.1 Este articulo, lestablece los niveles maximos permisibles
que pueden emitirse de dib6xido y trib6xido de azufre, asi
como neblinas de &4cido sulfarico.

ART.2 Indica loas observaciones que deben efectuarse, en las -
plantas productoras de acido sulftrico.

ART.3 Este articulo define algunos parfmentros establecidos -
yor la Ley _General de Equilibrio Ecolégico y Proteccién
del Ambiente.

Los siguie;xr,es son algunos de los parametros que se —---
definen.

a) Altura de la chimene.a.

b) Eficiencia de conversién.

¢) Planta de 4cido sulf(Grico.
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d) Planta nueva.

e) Zona critica,

f) Estabilidad atmosférica.

g) Neblinas de Acido sulfarico.

'.ART:4 Los niveles mAximos permisibles de diésxido y trliéxido de
azufre emitidos a la atmésfera, provenientes de plantas-
de &Acido sulflirico existentes son:

a) Para’las ubicadas en zonas criticas.

Capacidad de la planta Emision maxima permisible.
(Ton/dia) (Kg de Soleon H2504 al 100%)
1-500 17.7
501-700 13.0
701-1000 . 3.0
21000 4.0

b) Para las ubicadas en cualquier otra parte del pals.

Capaciaad de la. planta Emisién maxima permisible
(Ton/dia) (Kg de SOp/Ton HpSO4 al 100%)
1-500 28.0
501-700 20.0
701-1000 - 14.0
>.1000 = 7.0

c) El valor atribuible a su emizién en la calidad del aire en el

limite del predio, debera ser inferior a 0.234 ppm de SO, para --
las zonas criticas y 0.3 ppm de SOZ para el resto del pais. Ambas
concentraciones referidas en promedio horario y aplicables para -

cualquier época del afic. Las mediciones para determinar su concen



tracién deberan hacerse a partir del limite exterlor del predio -
ocupado por la planta, de conformidad con las disposiciones apli-

cables.
ART.5 Los niveles maximos permitidos de emisi6n de SO, prove--
nientes de plantas elaboradoras de &cido sulfiarico de --

nueva creacién, no deberan rebasar los valores indicados

continuacidn.
Capacidad de la planta Emisién méxima permisible
(Ton/dia) (Kg de Soz/Ton H,S0, al 100%)
1-500 13.0
2500 3.0

ART. 6 La emisi6n méxima permisible de neblinas de di6xido de -
azufre y necblinas de 4cido sulfurico al 100% en plantas-
productoras de &cido sulfGrico, seré& siempre al uio por-
mil sobre el volumen de produccién.

ART.7 Para efectos de cuantificacién de emisiones de SOZ’ S04~
y neblinas de &cido sulfirico, deberam emplearse los ---
procedimientos establecidos por las Normas Oficiales Mo-
Xicanas.

Algunas de estas normas pueden consultarse mas ampliamep
te (31), pero brevemente se indican cada una de ellas.
NOM AR 09 1973 Determinacién de flujo de gases en un conducto -
- por medio del Tubo Pitot
NOM AA 10 1974 Determinacidn de la emisién de particulas s6li--
das contenidas en los gases que se descargan por

un ducto.



NOM AA 23 1980
NOM AA 54 1978

NOM AA .55 1976

NOM AA 1980
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Contaminaciébn atmésferica-Terminologia.
Contaminacién atmbsferica—Determinaélén del con-
tenido de hamedad en los gases que fluyen por --
un ducto.

Contaminaci6én atmosférica fuentes fijas. Deter--
minacion de SOZ' en gases que fluyen por un duc-
to,

Contaminacién atmosférica fuentes fijas. Deter--

minacién de SO SO3 y neblinas de &cido sul fl--

%
rico en los gases que fluyen por un ducto.






CONTROL DE EMISIONES GASEOSAS

Para el control de emisiones gaseosas, se tienen disponibles -
cinco métodos que son: adsorcitn, absorcién, condensaci6n, inci--
neracién y reaccién quimica. (2,8, 29).

La absoreién es particularmente atractiva, para contaminantes-
presentes en una concentracidn apreciable, aunque es bastante ---
aplicable a gases dilufdos altamente solubles én agua.

Liquidos absorbentes no acuosos pueden ser usados para gases con-
baja solubilidad en agua.

La adsorcién es deseable para remover gases contaminantes a nj
veles extrcmadamente bajos y para el manejo de grandes vollmenes-
con grandés cantidades de contaminantes diluidos.

La condensacién, es mejor para vapores con alta presién de ---
vapor. La eliminaci6n de diluyentes no condensables es ventajosa-~
donde la refrigeracibén es necesaria para la etapa final de la ~--
condensacién.

La incineracién (disponible solamente para combustibles). es -
usada para el control de vapores orgénicos y ﬁara la destruccion-

de pequeflas cantidades de H,S y NH..

2 3
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ABSORCION.

La absorcidn de gases es uno de los métodos mas viejos y comunes
para la prevencién de la descarga de gases y vapores contaminantes -
a la atmésfera. Es un proceso de contacto gas-liquido para la sepa--
racién del gas el cual utiliza la solubilidad preferencial del gas--
contaminante en la fase liquida. El principal objetivo en la remocidn
del contaminante es obtener una eficiencia de remocién lo bastante -
alta para reducir la concentracién de salida del contaminante a un -
nivel aceptable.

Los contaminantes gaseosos m&s comunmente controlados por absor--
cién incluyen diéxido de azufre, sulfuro de hidrégeno, cloruro de -~
hidr6geno, cloro, amoniaco, 6xidos de nitrégeno ¢ hidrocarburos li--
geros. .

Todos los tipos de equipos de absorcién, tales como las columnas
de platos, pueden ser usados para el tratamiento de los contaminantes
del aire, pero los aparatos mas usados son las columnas empacadas, --
cémaras y torres de aspercién, torres de aspercién ciclénicas y com
binaciones de cAmaras empacadas con Aspercién.

Para un gas libre de particulas, la torre empacada con contraco--
rriente es usualmente la mejor seleccidn.

Rellenos plasticos con area superficial extendida y gran espacio
vacio son altamente deseables cuando las temperaturas sean menores
de B5°C, mientras este relleno minimizarad la caida de presi6n y pro-
porcionaréd una alta transferencia de masa con una constante renova--

cién de la pelicula liquida.

Particulas insolubles taparan a contraflujo el relleno rédpidamente



un’ flujo paralelo reduciré las tendencias de tapado. _
El lavador empacado de flujo cruzado es aGn m&s resistente a --
taparse y ha sido usado extensamente como un absorbedor de contamj

nantes. agua de la

LI ITITY
Tl

flujo de gas

| S |
. s »

XA X _x _ salida de agua

El liquido de absorcién méas cominmente usado es el agua, que se

utiliza para remover gases acidos, tales como el acido clorhidrico
y fluorhidrico, especialmente si el ultimo contacto es con agua de
pH alcalino.
Reciprocamente el NHJ puede ser recuperade en agua, particularmen-
te con un contacto final &cido.

Reacciones en fase vapor pueden producir un humo submicrén {de
tamafio de particula muy pequefia) el cual es muy dificil de humede-
cer y recolectar.

Los gases &cidos menos solubles, tales como el S0z, 012, st --
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pueden ser absorbides con mayor facilidad en una solucién alcalina.

El lavado con soluciones alcalinas de sales de amonio, que se uti-
liza en el proceso Cominco, para la absorcién de diéxido de azufre
es un ejemplo.

Liquidos organicos, tales como la dialkilanilina, monodi-, y -

trietanolamina y metildietanolamina, pueden ser usados en la ab--



soreiénide gases Gcidos. Estos absorbentes son usados en sistemas-

ilbfés ae sdlidoé para prevenir la contaminacién de liquidos orga-

nicos v la formacién de lodos difficiles de manejar.

Disolvontes y aceites de alta ebullicién absorberan vapores or-
ghnicos. La volatilidad de los liquidos de lavado debs de ser baia
para prevenir las pérdidas de vapor a la atmoésfera.

La oxidacién de Los compuestos organicos y el fuegn son otros -

riesgos que deben ser considerados.

La disposicion de los gases contaminantes recuperados puede ser
un problema. La precipitacidn de los contaminantes como un lodo --
insoluble puede ser posible por la adicién de cal o de otros reac-
tivos.

Los lodos pueden ser espesados por clarificacién, filtracién o ---
centrifugacién. Es preferible la conversién de los contaminantes a
una forma mas ventajosa. por lo que los compucstos de sulfito y --
sulfato recuperados, si son tratados con amoniaco, con frecuencia-

son dispuestos como fertilizantes.
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ADSORCION

La adsorcidén es excelente para remover gases contan;inan(:es en -
concentraciones extremadamente bajas.

Este método puede ser usado solo 0 en combinaciébn con otros mé-
todos de remociétn. Si va en combinacién, la adsorcion tipicamente.
va al final de la etapa de tratamiento.

La adsorcién es mas atractiva cuando grandes cantidades de gas-
deben de ser entregadas esencialmente libres de contaminantes.

La adsorcién siempre es exotérmica, asi que c¢l preenfriamiento-
del gas el llevado a cabo para prevenic pérdidas de capacidad.

Bl pretratamlento, para remover o reducir la competencia de mo-
léculas absorbibles seria también considerado, porque, por ejemplo
el vaper de agua es un material tipico que puede competir por los-
sitios de adsorcién. .

Los adsorbentes pueden ser divididos en adsorbentes generales.-
tal como el carbOn activado y en adsorbentes especificos.

El carbéon activado, puede hacer un buen trabajo en la adsorcién --
de moléculas organicas de todos tipos en la presencia de moléculas
polares tales como el vapor de agua.

» ARunque el vapor de agua se adsorbers igualmente bien y reducira
la capacidad de adsorcion de la cama, el carb6n es uno de los po--
cos adsorbentes que i:i‘abajan en una corriente de gas hamedo.

Otros adsorbentes, son 6xfdos de metales simples o complejos.

Estos compuestos muestran una selectividad mas grande que e} --
carbén activado y absorben preferencialmente moléculas fuertemente
polares.

Normalmente estos adsorbentes, no pueden ser usados para el control

11
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de la contaminacién cuando hay hamedad presente.

Existen adsorbentes impregnados, estos tipicamenLe contienen -
carbén y un matcriuquuimicu reactivo para remover algin contami-
nanté particular. Algunos ejemplos son carbbén impregnado de 10—20
por ¢iento de bromina para reaccionar las oleofinas, impregnacion
de ijodina para reaccionar con vapor de mercurio o acetato de plo-

mo para remover H,S.

DESORCION

Después de que los contaminantes han sido absorbidos., pueden -
ser dispuestos descartando el adsorbente saturado o por la regeng
raciéon del adsorbente.

{a disposicidn es atractiva cuando la cantidad de material a -
ser adsorbideo es pcquefia o se presenta en forma infrecuente y ---
cuando el costo del adsorbente nuevo es insignificante comparado-
con el costo o inconveniente de regenerarilo.

Si el adsorbente y el material adsorbido son combustibles, la
incineracién puede ser lo mejor para su disposicion.

Cuando desde el punto de vista cconbmice. es mads ventajosa la
regencracion del adsorbente, la desorci6n puede ser realizada por
calentamiento, separacién con un gas inerte.

Se puede utilizar una combinacién de métodos btales como el va-
cio, més calentamiente. Los materiales sensibles a el calor pue--
den descomponerse ¥ polimerizarse durante la regeneracién y no --
ser desorblidos adecuadamente.

f.a extraccién con un gas inerte libera los contaminantes en ..
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una- forma més concentrada que en el efluente original. Este méto-
do puede ser factible donde la altima dispesicién del contaminate
es la incineracién gaseosa. Por lo tanto la adsorciébn se convier-
te en una técnica de coneentracitn de el contaminante ante la —--—
incineracién de el contaminante.

La condensacién parcial del contaminante a partir del gas de -
extraccién sequido de recalentamiento y recirculacién también eli
minan el problema de la completa separacién del contaminante y el
gas dc extracciéq. Por descuidos del método, la desorci6n nunca -
es completa asi que la capacidad del adsorbente siempre es menor-
que la que tiene el adsorbente fresco.

Algunos materiales sufren quimiosorcién, en la cual, estas ~--
sustancias se combinan quimicamente con el adsorbente.

Por ejemplo, en el procéso Reinluft, para remover el dibxido de -
los gases de escape por adsorcién sobre carbdn activado, una por-
cién de diorido de azufre permanece atraido a el carbon como &ci-
do sulfirico. Este es desorbido por calentamiento a 370°C y la --
reaccién del 4cido con el carbén para producir COz, y SO;. Otros
materiales que permanecen adsorbidos sobre el carbétn pueden ser -
removidos a altas temperaturas por oxidacién controlada con pér--

dida parcial de algo de carb6tn activado.
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CONDENSACION

Los gases y vapores, particularmente cuando son concentrados -
pueden ser controiados o reducidos por condensacioén. Este método-
es mas factible para compuestos organicos.

Los materiales con baja presion de vapor pueden ser controlados
en un enfriador de agua {water-cooled) o en condensador de aire -
(air-cooled condenser). Disolventes més volatiles pueden requerir
dos etapas de condonsacién (agua de enfriamiento seguido de refri
geracion).

Minimizando los gases no condensables se tenderd a reducir la-
necesidad de enfriamiento a puntos de focio extremadamente bajos.

La condensacién puede ser Gtil para una recuperacién primaria-
antes de la limpieza finél con otro método como puede ser la ad--
sorci6bn o la incineracién del gas.

Cuando e] gas debe ser enfriado entre 40-50°C, para lograr una
adecuada condcnsaci6n, se puede formar niebla. La niebla rara vez
se produce en un condensador de contacte directo debido a la es--
trecha proximidad del gas con las gotitas de liquido enfriado.

Si la formaci6én de niebla es inevitable, esta puede ser removi
da da por un colector de niebla de alta eficiencia disefiada para
gotitas de 0.5-5 m. de tamafio.

Para evitar la condensaci6n atmosférica y la pluma visible, el
condensador debe de enfriar ¢l gas suficientemente para evitar la

condensaci6n adicional en la atmésfera.



REACCION QUIMICA

La reaccién quimica de los contaminantes gaseosos, permite que
sea més facil su recolecci6n.

Oxidos de nitrégeno pueden ser descompuestos en nitrégeno y ---
oxigeno, por medios catalfticos.

Muchos olores y compuestos orgaAnicos pueden ser descompuestos -
con oxidantes fuertes como el KMn04, HNO,, Hzo2 y soluciones de --
hipoclorito.

La introduccién de un reactivo sé6lido suspendido en la corriente
de gas puede producir reacclones gas-sélido, como por ejemplo: la
adicién de cal hidratada a los gases de escape que contienen dioxi
do de azufre. .

Desafortunadamente, en este ejemplo, solamente e) 50% del diéxido-
de azufre puede reacciona} con un exceso esteguiométrico del 100%-
de cal.

Un solvente vol&til podria volverse menos voldtil, por incremen
to de su peso molecular, por ejemplo mediante la clorinacién.

La conversién de HCl a NH4Cl. es una muestra del cambio de un gas-
a una particula.

El uso de un medio de lavado alcalino para colectar gases &dcidos

es una forma de mejorar la eficiencia de colecci6én en un proceso -

de absorcioén.
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INCENERACION

La inc¢ineraclion de los gases de desperdicio es un método de -~-
control del nivel de contaminantes en una corriente gaseosa que -
es descargada en la atmdsfera por la oxidacion de los materiales-
combustibles cn la corriente.

Los métodos de incineracidn catalitica, térmica y flama direc-
ta son usados para disponer de los materiales organicos emitidos-
en los procesos de manufactura de quimicos, en la aplicacién de--
recubrimientos, etc.

Los gases dilufdos que no tengan una concentracién mayor al -~
25% son quemados en un incinerador de gas.

Los yases lo suficientemente concentrados para soportar la com
bustiétn son quemados en una caldera de calor de desperdicio o son
usados como combustibles.

Los incineradores dc gas tipicos usan una flama directa para -
proporcionar la ignicién o dependen de la oxidacién catalitica.
Estos incineradores frecuentemente estidn equipados con cambiado--

res de calor para minimizar el consumo de combustible.
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METODOS DF. CONTROL DE EMISIONES GASEOSAS EN UNA

PLANTA PRODUCTORA DE ACIDO SULFURICO

Como ya se mencioné cn capitulos anteriores. los principales -
gases emitidos en una planta productora de &cido sulfirico son el
diéxido de azufre y las nieblas de acido sulfarico.

En este capitulo, se describiran los métodos de control especi
ficos para estos compuestos.

l Los procesos que se pueden emplear son de tres tipos:

1.- Proceso de doble absorcién.

2.- Procesos en los que se ewmplean soluciones liquidas como
‘absorbentes, llamados procesos de Absorcién tHGmeda.

3.- Procesos en los que se emplean absorbentes s6lidos o ---
Absorci6n Seca.:

De los procesos que existen se describiran los siguientes:

- PROCESO DE DOBLE ABSORCION.

- PROCESO COMINGO.

- PROCESO SULFACID-LURGI.

~ PROCESO WELLMAN-LORD.

- PROCESO CON SULFITO DE AMONIO.

- TRATAMIENTO DE NIEBLAS.



PROCESO DE* DOBLE * ABSORCION
La reaccién para remover b:sépara e} 'diéxido de azufre, de --
los gases depende de qué tan'adecuédas'se’an las condiciones en --
las que se efectue. (28) . - N

La reacci6én basica es. la éiguiente:
S0p +- %09 —---- S03

Los gases oblenidos durante la segunda y tercera etapa de ca--
talizacién o de conversién, se enfrian y se envian a la torre de-
absorci6én primaria la cual remueve el diéxido de azufre.

Estos gases son recalentados y pasan a través de dos etapas de --
conversién mnds antes de ser enviados a una segunda torre de absor
cién.

Para enfriar los gases de entrada a la primera torre y recalen
tarlos al salir de esta, se requiere de 1ntefcambiadores de calor
en los cuales debe de evitarse la corrosion, evitande enfriar los
gases por debajo de su punto de rocio.

Los gases obtenidos al final contienen menos de 500 ppm de 50,
y el rendimiento en el &cido se incrementa de 1 a 1.5%.

Para una planta nueva el incremento en el costo se ve compensa
do, con la cantidad de diéxido, ya que la eficiencia de la planta

puede disminuir.

18
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PROCESO SULFACIh-LURGI

El proceso Sulfacid-Lurgi (25). es un proceso de absorcién ..
humeda, va qﬁe involucra el rociade continuo con agua sobre el --
adsourbente.

Fue degarrollado por Lurgi Giselleschaft, para la Chemie und He--
ttenwesen mbH, en Alemania, en la que fue construida una planta -
para el tratamiento dec 1.8 millones de ft?/hr. de gases de una --
planta de Acido sulflrico.

El diagrama de este proceso se muestra en la fig. 4.

Los gases de chimenea contienen polvos en una concentraciéon de --
0.5 a 1.5% de SO vy pasan a través de una torre de enfriamiento -
en donde se enfrian entre 300 y 400°F a 140-160°F. El refrigeran-
te empleado es &cido sulftrico diluido. El gas enfriado entra en-
una torre de adsorcién en donde el Acido se forma en los poros --
del carbon.

Con el agua se rocia en forma intermitente y sin interrumpir -
el flujo de gas, sc remueve el Acido. El 4cido gque se obtiene es-
débil, pero su concentracién aumenta dentro de un enfriador, lle-
‘gando la concentracién a ser de 60 a 75%.

51 se manejan grandes volimenes de gas o polvos, la concentra-
cién maxima alcanzada es de 25 a 30%.

L.a concentracio6tn final del &cido también depende de la temperatu-
ra de los gases de chimenea.

El proceso tiene la ventaja de ser simple y las desventajas --

incluidas son:
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a) El: intervalo de temperatura de los gases de chimenea es de-

entre 300 y 400°F y se enfrian entre 140 y 160°F.

b} La ‘concentracién del dcido es baja.

c) La calda de presién es de 6 a 8 plg. de agua, el consumo -~

de agua es de 0.5 a 0.75 gal/l1,000 ft3 a STP de gas de chi-

menea.

d) Se requieren materiales de construccidn resistentes al &cido.

GAS pg
CHIMENEA
AGUA
TORRE DE
ABSORCION

ENFRIADOR
—
GAS DEL DE CASES
QUEMADOR
HyS0,

FIG. 4 PROCESO SULFACID.




LAVADDO CON AMONIACO

El proceso Fulman-Simén Carves, realizo la prueba de recupera-
cién del S()2 empleando lfquidos de amoniaco dilufdos
Una estacion fue construida cerca de Nottingham, la cual estaba -
comisionada para tratar 56,000 ft/min. de gases desechados duran
tre la quema de 120 toneladas de carbén, que contenfa un 3% de ---
azufre. Los productos obtenidos fueron:

11 toneladas de sulfato de amonio.

2,000 libras de azufre elemental por dia.

Las reacciones que se efectGan dentro de la torre de lavado --

son las siguientes:
N
NH3 + H20 = NH40H
NH4OH + ‘Nlla + 2802: (NH4)25203

NH40H + 502 el NHZHSO3

—

El sulfito consumido durante el lavado estd contenido en un --
autoclave a 200 psi y 350°F, durante un tiempo de 3 horas, para -
producir el sulfato de amonio y el azufre elemental, por medio de

la siguiente reraccién:

2NH4HSO3 ¢+ (NHg)5S;03 === 2(NH4),804 + 28 + H30

El diagrama de flujo de este proceso se muestra en la fig.5.
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FIG.§ PROCESO DE LAVADO CON AMONIACO.

52



PROCESO COMINCO

La Consolidate Mining and Smelting Co. Ltd de Trail, British -
Columbia, pusc en operacién un proceso de recuperacion de didéxido
de azufre, el cual se basa en la absorciétn en amoniaco (proceso -
Comincé, {25), desde el aflo de 1936.

Este proceso también se ha aplicado en plantas donde se quema-
zine, en las que desechan gases que contienen hasta un 55% de ---
didxido de azufre o en aquellas donde se rcquiere una reduccién--
del didxido hasta un 0.2%.

El proceso consiste en poner en contacto una solucién de amo-
niaco al 30% con los gases de chimenea, producicndo asi, bisulfi-
to de amonio, NH4H503 (fig.6).

Después en una columna fraccionadora se agrega acido sulfarico
al 93%, para producir sulfato de amonio y liberar dib6xido de azu-
fre.

En una planta de Acido la concentraciéon es del 97% y en una de --

quemado de zinc es del 85%.
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FIG.¢ PROCESO COMINCO.
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PROCESO MITSUBISHI

Un proceso desarrollado por Mitsubishi Heavy Industries.deo Jas

pén (30, 25), produce cristales altamente puros de sulfato dc amo=
“nio, a partir de licores de este compuesto (Fig.7).

Este.proceso involucra la reaccién que se cfectila entre el ---
di6éxido de azufre, el amoniaco y agua en una torre de lavado de -
gas con flujo transversal, en la que se obtiene ¢l sulfito de amo
nio, el cual es convertido en bisulfito. El absorbente ya usado -
se envia a una unidad de oxidacién en la que el sulfito es rege--
nerado y oxidado a sulfato:

La solucién de sulfato de amonio puede ser suministrada a un-
cristalizador. en forma de solucidén al 45% en peso, para usar cl
calor desprendido durante el enfriamiento de los gases d¢ chime--
nea.

Las reacciones que se llevan a cabo son:

NIy HSO; + Nig 5= (NI ) S04

(NH*)ZSO3 + goz,__(NH4)2504

' ALMACEN
ABSURBEDOR 1
cxs DE l

CHIMENEA l
NH,y
TANQUE CRISTALTZADDR
DE Y
OXIDACION SECADOR
A SULFATO DE

F1G. 7 PROCESOC MITSUBISHI. AMONIO
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PROCESO WELLMAN-LORD (Fig.8)

Oﬁré proceso de absorcién hémeda, es el que emplea sulfato de ----
s&dio o potasio en solucidn, para el lavade de los gases. '

Este proceso fue desarrollado por MWellman Lord, Inc., que es --
una subsidiaria de la Corporacién Bechtel. En la estac;bn Gannon de -
la Cfa Electric Tampa, se ha puesto a operar una planta piloto.

Este proceso es licenciade por dos firmas japonesas.

El disefic original emplea como solucién de lavado sulfito de pota-
sio, el cual al ser enfriado precipita y forma el pirosulfito de po--
tasio. Este pirosulfito es tratado para producir dioxido de azufre --
anhidrido y asi recuperar y regenerar el sulfito de potasio, para re-
ciclarlo.

La planta trébajada por Gannon y Crane, indica un requerimiento ele--
vado de energia dentro del sistema de la solucién de potasio. Por lo
que se trabaja paralelamente con un sistema de sulfato de sodio, el
cual reduce los requerimientos de servicios vy los costos.

Este sistema de regeneracién emplea los gases de chimenea, los -.-
cuales se ponen en contacto a contracorriente en un absorbedor con --
la soluci6tn de sulfito o bisulfito de sodio.

El gas de chimenea se alimenta a la columna de absorci6n por la parte
inferior o seccién de fondos.

El absorbedor consta de un lecho de 1 ft., empacado con anillos --
Intalox de porcelana de 3 plg. El agua es rociada por arriba y por --
abajo del lecho. La parte superior consta de tres secciones con dis--
cos de tipo "donut", en cada etapa hay dos discos. Este arreglo puede
ser sustituido por tres lecho? de anillos Intalox y un colector de ti

po'. bandeja.
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La solucién absorbente débil, se mezcla en el tanque de disol-
vente. La solucién reciclada es alimentada en el disco superior.

El flujo de la solucién que sale por el fondo del colector y
sobre la parte superior del disco, de la bandeja siguiente:

-El absorbente ya usado es enviado a un cristalizador evapora--
dor donde se calienta con vapor de baja presiétn (35 psig), hasta-
cerca de los 230°F y 15.7 psig, usando en el evaporador, una tapa
de tipo calandria. El bisulfito se descompone de acuerdo con la -
siguiente reaccién:

2NaHS0O., ------- Na2503 + 50,

3 2 ¢ HO

La lechada de Nazsoz es centrifugada y los sé6lidos que precipitan
se descaréan a un tanque de disolvente, para usarse nuevamente --
en el absorbedor.

El gas de SO, hlimedo del evaporador. es enviado a un condensador,
el condensado es enviado al tanque de disolvente, para poder di--

solver los cristales de Na2503. El gas rico en SOZ es procesado -

para recuperarlo como &cido sulfGrico.
El Nas0, formado por la oxidacion del tridxido de azufre y el --
sulfito pueden ser regenerados y para poder controlarlos se purgan
Rsto también sirve para controlar la produccién de tionatos en la
secci6n de desorcién.

Para controlar el balance de sodio en el sistema, se agrega --
una cantidad equivalente de hidroxido de sodio.

La planta que fue diseflada para emplear este procedimiento ma-

neja 45,000 ft?/seg de gas, el cual contiene 6,000 ppm de SO2 y -
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déscafga a ]a,HCm6SFcEgiménos\de‘500:ppm;fﬁa cantidad’ de vapor --

- consumida es de 30.000 1b/hr v-la sosn cadstica es de 25 STPD al_

100%. :
A contlnudcléniselénliétan lqs req ento! pafaulh operacién

de la planta.
SOSA-CAUSTICA.
Consumo ton/dfa..... ..

Temperatura °F..... ...,

Concentracién (% peso):-..

VAPOR. X .
Consumo 1b/hTe.iveeunennnns ........30;000
Presién psig....... P N 150
Temperatura °F................ :u...356

AGUA DE PROCESO.

CoOnSUMO gPM. .« tievenuninnnnnnsnns 60
Temperatura “F.........co0iienennnn 75
Presion psig.....oviviiei i inennans 50

ENERGIA ELECTRICA.
(440 v.,3 fase, 60 ciclos).
Total conectado en Kva............. 310

Operacién Kva.......ovvenninnennnn 250
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CONTROL DE NIEBLAS DE ACTDO SULFURLCO

Para controlar las nioblas, se emplean eliminadores de nieblas

precipitadores electrostaticos y ‘fubos de Venturi.

lLos eliminadores de nieblas son vmpleados para ellminar parti-

culas hasta de 3 de didmetro. Al seleccionar un eliminador, se-
debe de tomar en cuenta el tasmafio de las particulas y la concen--
tracién del acido.

- El precipitador generalmente es construido con dos lechos y-
la caida de presién es de 1 a 3 plg. de agqua.

El intervalo de eficiencia durante la operacitn es de 92 a -
96%.

- Una alta eficiencia también es alcanzada al emplear Elimina-
dores de Fibra de Vidrio, la cual llega a ser del 99%. La --
cafda de presién es de 5 a 10 plg. de agua y se tiene la ven
taja de gque la eficiencia se mantiene constante a pesar de -

la variacién en el flujo.

El Preclpitador Electrostitico, es altamente eficiente (99%)
sin considerar el tamafio de las particulas de la niebla.

La calda de presidon en estos precipitadores es menor a 1 plg
de agua y puede ser de tipo hGimedo o seco.

Rl intervalo de energia requerida es de 25 a 90 Kva. por ---
cada 50-1500 ton/dia.

Para una planta de 150 ton/dfa los requerimientos de espacio
son 5 x 11 x 25 ft. de altura y para una de 1,500 ton/dia cs
de 30 x 30 x 40 ft.

- Los Tubos de Venturi, son capaces de operar con eficiencias-

altas. durante la coleccién de nieblas (99%) perc a expensas
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de altas caidas do presién.
Estos tubos también remueven al §0,°

La descarga de nieblas a la atmbrsvfez‘ja

seabsorbie.
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SELECCION DEL METODO DE CONTROL
DE EFLUENTES

Como consecuencia de que los niveles de diéxido de azufre que -
se arrojan a la atmosfera son muy elevados y estin por encima de -
los nivéles permisibles, surge la necesidad de seleccionar un pro-
ceso que permita reducir las emisiones de dibxido de azufre.

Para poder realizar la eleccitn de un proceso, se anexa un cua-
dro comparativo de las principales caracter{sticas de cada uno de
los procesos mencionados anteriormente.

Ademas de las caracter{sticas que ahf aparecen, al considerar que-
no se tienen disponibles las condiciones de operacién de todos los
procesos, se descartan cuatro de los seis procesos con que se cuen
ta. Los praocesos que quedan como opclones son: El Mitsubishi y el-
proceso Wellmand Lord.

>Para seleccionar uno de los dos proeesos, que se tienen, se ---
tomaran en cuenta los siguientes aspectos:

- Bl proceso Wellmand Lord, permite recuperar el dioxido de ---
azufre, para recircularlo al proceso de producciétn de &cido -
sulfGrico. .

Ademas requiere de seis equipos, que deben de adicionarse al-
proceso principﬁl.

- El proceso Mitsubishi, recupera el dioxido de azufre, para --
producir sulfato de amonio que es un fertilizante. Requiere -~
de tres equipos adicionales. (los equipos requeridos, se men-
cionan en ei cuadro comparativo).

Con lo anteriormente expuesto, el proceso seleccionado para ---
efectuar la simulaci6n es el proceso Mitsubishi.
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SIMULACION DEL PROCESO

El proceso de produccién de acido sulfiirico, que se analizara
y se simulara, es el de doble contacto, utilizado por la planta -
de Fertilizantes de México S.A., capaz de producir 2,000 TMD.

Es importante mencionar gue se simularén el convertidor y los
absorbedores, yva ‘que son parte esencial del proceso.

Se realizaran dos simulaciones diferentes para el convertidor.
la primera cénsistiré en considerar un proceso de contacto simple
sin absorcién intermedia y el otro tal y como lo emplea la planta.
Lo anterior es con la finalidad de poder realizar una comparacién
en las corrientes'de descarga.

A continuacién se anexa el diagrama de flujo del proceso que -

se analizara.
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STMULACION DEL CONVERTTIDOR

La ‘simulacion del convertidor, se realizara empleando un pro--
grama que fue elaborado. en base al programa de optimizacién de -
‘Doering-cﬂddy. Este programa permite determinar las concentracio-
nes de cada uno de los componentes que intervienen en el procesor
asi como las temperaturas de las corrientes que salen de cada le-

cho del convertidor.
Lo anterior se logra, al r—~alizar la integracién nGmerica de -

las sidquientes ecuaciones diferenciales.

arF
S50 -
""" Ao Arge,
dz
dH
"""" = -RArgodtg
dz

donde Fgo, = flujo de SO; en la corriente de gas (lbmol/hr)

A = area de la seccién transversal del lecho (ft2)
z » altura del lecho de catalizador (ft)
H = @ntalpia de la corriente de gas (BTU/hr)
AHK = calor de rcaccién del 502 (BTU/1bmol)}
rso, = velocidad de formacién del S04 (1bmol/hr-£ft?)

La velocidad de reaccién o formaci6n del tridxido de azufre, “--
se obticne al multiplicar, la velocidad de oxidacién del S0 por -
un factor de efectividad (Ef). Tal factor representa la relaciébn -
entre la velocidad de reacecidn real y la velocidad a la cual se --

Bfectuaria la reacclén, si la concentracién del reactante sobre --
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la superficie de las esferas de catalizador, fuesen homogéneas.
Para determinar la velocidad de oxidacién del di6oxido de azufre se

emplea la reaccién estequiométrica siguiente:

En base a la reaccién anterior, la velacidad de la reaccién de-

oxidacién {(r) es:

s el
so, 0, Pso,
r = - 1 -
“CA + Bp°% . Cp_ + D 2 %
Po, ' ®Pso, Pso, ? Kp P, P:

donde: r - ‘velocidad de reaccién (grmel de Soz convertido/hr~grmol

de catalizador.
p '.p z'pso: presiones parciales de cada elemento rcspectivamente
(atm).

P° P - presior.zes interfaciales del oxigeno y di6xido de azu
fre a conversién cero y a la presién total del punto
del convertidor que se este considerando (atm).

Kp = constante de equllihrio‘tefmodlnémico (atm)¥
Las expresiones g;npleadas para determinar los parémetros Ef, Kp

y HR son las siguientes:
log 10 Kp = (5129/T) - 4.869

AHR = 1.827(-24,097 - 0.26T + 1.69E-3T? + (1.5E-5/T))



9

El factor de efectividad, se determina como una fimcién del mo’d}x-‘

'lo,de Thiele y se expresa como:

Ef - (3/TH) [C1/tanh(THY) - 1/1~u]

El m6dulo de Thiele se determina como:

T™H = (dp/ZJ(K/DE f(l-e))

f

donde 'dp =~ diametro de las particulas de catalizador (ft), para
este caso se considera dp - 0,028 ft,
= fraccién de huecos =~ 0.38
K - relaci6n r/Cg, e ).
Dppg~ difusividad efectiva del SO, en los poros del catali-

zador (ft2/hr)

DEff.soz' (/&) oo,

8,6~ fracci6n de volumen vacfo dentro de las esferas de ca
talizador.

2 = factor de tortuosidad.

DEffz,,difusividad efectiva del S0, (cm?/seg), multiplicar -
por 3.88 para obtener (ft:/hr).

= difusividad de)l SO en el poro (cm?/seg).
p,S02

Dr).so2 MR YA I/Dsoz,aif 1/Bg, s0,)
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La expresion anterior requiere de la determinacidén de la difu-

sividad de Knudsen que se determina como:
- %
DK,soz 9700a(T/M sog

a = radio medio del poro (em)
T = temperatura {("K)

Msoz" peso molecular del 50, (gr/grmol)

'Los valores de los parametros A, B. C. a, . .Y , 88 -~
reportan en la Labla 1 y depende del tipo de catalizador que se -
seleccione.

La difusividad binaria del di6éxido de azufre, se determina ---
empleando la expresién reportada (15).

' 2 Ii'
5 0.003858T° { (Mag ¢ Mace 1/ (Mygr: Mo )"
soz, air P 2

T * Uso:. air *dtp
P = presiénTtotal (atm)

Osos. air a(q?“_r + réo; = %(3.711 + 4.112) = 3.911 A

&/k - (335.4 % 78.6)%

4
= (e'/ksoz X €"/kair )t

s0,;,air

.. Finalmente la velocidad de reaccién de oxidacién del S0, se -

debe multiplicarse por la densidad del catalizador.
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Py~ 6241 -€) pagg-
'/B - .densidad del catalizador (1lb/ft})
€ .« fraccién de huecos en el catalizador, -porosidad.

fapp - densidad aparente de las esferas de catalizador (gr/cm®)

Finalmente la expresién para determinar la velocidad de forma--
cion del tridxido de azufre es:

Tso, * rEf PB

La integraci6tn de las dos ecuaciones diferenciales, se hace ~--
empleando el método de Euler, para cada lecho.

Para conoccer la altura de cada lecho se utilizé la ecuacién de ---

Ergum.
APgy Dpgy @ 10U Mg
7 v L 1-¢ b 6, @y

AP =« calida de presi6n (atm)
Ps

Dp - didmetro de las particulas

esfericidad de las particulas

L longitud del lecho
€ . porosidad del lecho
M viscosidad de la mezcla
G, = flujo masa-velocidad

g ~ 32.17 lb-ft/lb-seg?

]



/,',. -~ densidad de la mezcla

En el apéndice se reportan las ecuaciones con que’fueron:

determinadas las propiedades de la mezcla.

Las consideraciones hechas para simular el convertidor son:

- Las paredes de)l convertidor son adiabaticas.

- Bl gas tiene un comportamiento ideal.

72

- La calda de presion en cada lecho es de 0.2 psi/ft., excepto

para el primeoro, en ¢l cual se considera un factor de polvos-

de 0.8 psi., el cual es sumado a la cafda de presién.

- Existen dos tipos de catalizador, el Monsanto tipo 11 y el -

tipo 210, en nuestro caso se empled el 210, por ser el cata-

lizador con m&s informacidn reportada.

CATALIZADOR TIPO 11

A = exp(-5.69 +« 4060/T)
C - exp(-6.45 - 4610/T)
D - exp(-8.59 + 7020/T)
a(cm) = 3.76BE-5

‘@ - 0.534

€ - 3.0

fpm 0.879

f’m- (gr/cm?)

1

CATALTZADOR TIPO 210

A - 0xp(-6.80 » 4960/T)
C = exp(10.32 -7350/T)
D = exp(-7.38 + 6370/T)
agem) = 6.10E-5

9 = 0.483

Z=8.19

ﬂr; 0.985
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mésuur.f\uos DE-:~f;f\ ”smul'.A_cr_oN
Las propiedudes de la mezcla a la cnt.mdd dcl primer, larho, defer-
minadas a las condiciones de entrada estableridas por ek proceso :
seleccionado (proceso de FERTIMEX) son:

T = 702 °K )
~ 19380.6048 1lbmol mezcla/hr = 08798.7946 }(gmol(hr, .

n < 1879.2676 1bmol/hr
n = 2172.3568 lbmol/hr

= 15328.98 lbmel /hr
n = 0.0 lbmol/hr

« 922.8994 f{c*/1bmol « 57.5612 m*/kagmol

M = 31.9404 1b/1bmol
mez

Diam. convertidor = 13.41 m (reportado)}
Area del convertidor - 1520.25 ft?

veloc. = 3.2682 ft/seg

M, = 2.28-5 1b/ft2-seg

P ~ 28.8 lb/ft2

4 = 2.2990 ft.

Los intervalos para la integracién de las ecuaciones diferencia
les son de 0.25 y la altura del lecho se aproxima a 2.25 ft.

[ 0.0346 1b/fre
Los resultados de la integracion de las ecuaciones, se muestran

en el apéndice.
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Los ‘resultados de la corriente que sale del primer lecho, obte-
nidos en la simulaclién son: ‘
T = 907.7236 °K

g0z ," 677.0401 lbmol/hr

"Ng, <= 1571.2430 lbmol/hr

ngo, - 1202.2275 lbmol/hr

nya 16328.98 lbmol/hr (esta cantidad se mantiene constante

en todo el proceso)

Con lo anterior se calcula la conversi6én alcanzada:

% conv. = moles de S0z iran SO 2 salen
moles de soz
entran
% conv. =~ (1879.2676 - 677.0401)*100
' 1879.2676 - 63.97%

L.os datos reportados en el proceso de FERTIMEX son:
T ~ 885 °K
ngp, = 695.3469 ibmol/hr

ng, = 1581.0159 1bmol/hr

Ngo, 1183.6729 lbmol/hr

% conv. = 62.99%
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SEGUNDO LECHO
Las caracteristicas de la mezcla que entra a el segundo lecho
son las composiciones que se obtienen en la simulacién del primer

lecho a las condiciones establecidas por el proceso.

n, - 677.7236 1bmol/hr

S0,

n, = 1571.2430 1bmol/hr

02
Ngg, = 1202.2275 ibmol/hr

0y, - 15328.98 lbmol/hr

ng = 18779.4906 1bmol/hr

T - 713 °K

Vm = 938.0273 ft'/ibmol

Mpez = 32.9664 1b/1lbmol

veloc - 3.2187 ft/seg

M+ 2.227B-5 1b/ft-seg

G, « 0.1131 1b/ft?-seg

/ =« 0.03514 1b/ft?

Con lo anterior la altura del lecho es z ~ 2.32 ft, se aproxima
a 2.25 ft.

La corriente que sale del segundo lecho, de acuordo con la -=---

simulaci6n es:

Ngo, = 281.4864 lbmol/hr

Ngo, = 1373.4662 1bmol/hr
Tsal.~ 780.4701 °K

% conv. = 58.42 %



Datos reportados por FERTIMEX, para la corriente de salida del

segundo lecho:

T - 783 °K
Ngo, = 206.7043 lbmol/hr

" ny, - 1337.0044 lbmol/hr
ng,, = 1672.1916 lbmol/hr

% conv. = 68.83%

76
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TERCER LECHO SIN ABSORCION INTERMEDIA
Los resultados obtenidos al considerar un proceso de absorcién sim

ple, son los siguientes:

Ngo, - 281.4864 1pmoi/hr
n - 1393.4662 " "
0,

ng,, = 1597.7811 " "

Ny - 18581.8713 " "

+ T = 703 °K
v - 924.8816 ft*/lbmol.

=. 33.3120 1b/lbmol

veloc - 3,1402 ft/seg
H = 2.5134E-5 lb/ft-seg

[¢] = 0.1131 1b/ft?-sey

ﬂ‘ = 0.03617 1b/ft?
z = 2.2935 ft. aprox. a 2.25 ft.

La corriente de salida es:

fgo, = 171.77 1bmol/hr
n,, - 1317.64 % -
n - 1707.4882 * "
S04

ne -~ 18526.8602 " "

Tsal. - 721.76 °K

% conv. - ''3§.97



CUARTO LECHO SIN ABSORCION INTERMEDIA

Ngo, -
Moo -
fsa, ~
ng -
T -
vm -
Mrez -
veloc. -
M-
6o -
P -
z 0 -

171.97 lbmol/hr
1317.64 1bmol/hr
1707.4882 lbmol/hr
18526.8602 1bmol/hr
698 °K

918.1068 ft*/lbmol
33.4010 1b/lbmol
3.1059 ft/seg
2.1606E-5 1b/ft-seg
0.1130 1b/ft?-seg
0.03638 1b/ft?
2.4319 ft., se aprox. a 2.5 ft.

La corriente de salida es:

Rsoz

LY =

Ns0y *

By
T -
% conv.

% conv.

110 lbmol/hr - 3196.16 Kg/hr

1287.9211 lbmol/hr

1768.8713 lbnol/hr - 23.6102 ton H,S0, /dia

18496. 1687 lbmol/hr
708.5066. °K
« 35.96%

total en el convertidor - 94.12%

16



ESTA TESIS MO DERE
SAUR DE LA BIBLIBTECA

Las emisiones de di6rido de azufre., a la atmésfera, de acuerdo
con la simulacién de este proceso es de 3196.16 Kg de SO,/hr.

Considerando que la capacidad de la planta establecida por --—-
FERTIMEX os de 2000 ton/dia de Acldo, se obtiene lo siguiente:

a) En el proceso de absorcibn simple, la produccién de édcido -
es de 23.6102 ton/dia, empleando, la cantidad de materia prima --
necesarlia para producir 2000 ton/dia.

b) Las normas establecen, que para este tipo de planta los ---
niveles de di6xido de azufre, que pueden emitirse son de 4 Kg de-

S05/Ton de HpS04, para zonas criticas, y este proceso emite 3196.16

K‘J_. de S0,.
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SEGUNDA SIMULACION

Esta segunda simulacién tiene por objetivo, el efectuar los --
cllculos del procesce con absorci6n intermedia, por lo que se ---
disefiarda en primer término, el absorbedor para los gases que sa--

len dal segundo lecho del convertidor.

DISERO DEL PRIMER ABSORBEDOR

En el absorbedor se lleva a cabo una reaccién quimica entre --
el triéxido de azufre y el acido sulfirico diluido. La reaccién

es:

Al no pader obtener informacién sobre la termodinémica de la -
reaccién o sobre parﬁmeéros que permitieran establecer, un modelo
que determinase, los datos de equilibrio que se requieren, para -
disefiar el absorbedor considerando reaccién quimica. Solo se ..

disefiard considerando absorcién fisica.

La expresis6n empleada para disefar la torre es.:
Yz

z = G! _dy_

Y

. vt
Como el acido es del 98%, se consideré que la reaccitn s6lo --

se efectud, con el ;gua y el triéxido de azufre y por lo tanto es
una solucién dilufda. Esto permite efectuar un a integracién en
forma analfitica.

En la expresién se tlene:

G' = flujo molar de la corriente (Kgmol/seg-m?)
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Dg = difusividad del gas (m?/seg)

b - denéiﬂad del gas (Kg/m*)

/l, = viscosidad de la mezcla gaseosa (Kg/m-seq)
L~ = flujo de liquido (Kg/m?-seg)

A'y n = constantes que dependen del tipo de cmpaque.

La difusividad del gas se determina como:

Dg 0.018571% (1/M, + 1/my )%

P ¢

as

D
donde "A y HB = pesos moleculares del aire vy 50,.
. P = presi6tn del sistema (atm)

T = temperatura (°K)

I TAT:
G-RB = 2
T
G s 2.44 e

c

€ap - Cep &3t

€
—%“ = 0.77T,

con el valor de &,5/KT se obtiene de tablas el valor de ..

Las expresiones anteriores son para calcular la concentracién del

gas a la salida de la torre empacada, empleada para efectuar la ab

sorcién.
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Otro parametro importante es el coeficiente de transferencia -

de ‘masa (Kgmol-m?®-seg-fraccion mol).

kye® " 15.4K%15_a”<_(_‘7_)“§ Lj
g9 g

Las caracterfsticas de la mezcla que entra al absorbedor son:

"so; - 281.4864 lbmol/hr

n, =~ 1373.4662 1bmol/hr
2

nso, - 1597.7811 1lbmol/hr

nN » 15328.98 lbmol/hr
2

Tenb..‘ 493°K

altura del empaque « 14 ft.

Presion de operacién de la torre = 1 atm.

RESULTADOS

Con los aatos anteriores los resultados de la simulacién del -
absorhedor son:

Moz = 33.3120 1b/lbmol

Dag = 1.3638E-2 m2?/segq

Vpe, * 647.9699 ££>/1bmol

Diém. torre = 236.8987 fe2

G = 3.5172 Kg/m?-seg

L - 39.4763 Kg/mt-seg de agua
Fm = 0.05141 1b/f¢?



P . 2.1883E-5 Kg/m-scg

k = 1.5465 Kgmol/m?-seq
ya

Con los resultados ya determinados, al efectuar la integracién
de la ecuacién l., se obtiene la concentracién de SO,] que sale --

en la corriente gascosa y la cantidad absorbida:
y = 2.342335E-4

Por lo tanto, la composicién de la corriente gaseosa que sale ---

del absorbedor es:

281.4864 lbmol de 50,

1373.4662 lbmol de O2

15328.98 1bmol de N2

4.3525 lbmol de 803

Por lo que la cantidad de SO; absorbida es 1593.4286 lbmol de S04

En el proceso que se analiza (FERTIMEX), se reporta que todo el -
tri6xido de azufre es absorbido y que al tercer lechoe no entra --

nada de triéxido de azufre.
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TERCER LECHO.

Una vez efectuada 1a absorcién del SOj3, se procede a simular el

el tercer y cuarto lecho del convertidor, obteniéndose los siguien

tes resultados.

Propiedades de la mezcla que entra al tercer lecho:

Ny, = 281.4B64 1bmol/hr,

n = 1373.4662 lbmol/hr.
n ‘= 15328.98 1bmol/hr

Ng, = 4.3525 lbmol/hr.

ng - 16988.2852 lbmol de mezcla/hr.
= 703 °K
924.8972 ft*/lbmol

vme t4

] = 28.9332 1b/lbmol.
mez.

veloc~ 2.87094 ft/seg

M - 2229185 1b/ft-seq
6, = 0.08981 1b/ft?-seg
F -~ 0.03128 lb/ft>

Z = 3.050 ft. Se aprox. a 3.0 ft,
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.Para ia:qoﬁbithp de-salida del'tercer Iechq; so obtienen los=:
siguientes résultados. - ) L e

37.1684 ibmol/hr

g
x

Séz .
'7'n6;' “a 1251,3072 1bmol/hr
n = 24B8.6705 lbmol/hr
S0,

N2 -~ 15328.98 1bmol/hr

T = 748.0606 °K
ng -~ 16866.1262 lbmol de mezcla

% conversién - 86.76

Los resultados reportados por FERTIMEX son:

Ngy, = 14.6957 1bmol/hr

o, 1241.2582 1lbmol/hr
nNz = 15328.98 lbmol/hr
s0; " 164.1244 lbmol/hr
T ~ 738°K

% conv.~ 92.88
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CUARTO LECHO CON ABSORCION INTERMEDIA.
Para el cuarte lecho se cuenta con la siguiente informacion.
Ngo, = 37.1684 Ilbmol/hr.
nOz - 1251.3073 " "
n;l -~ 15328.98 " "
Mgoy = 246.7605 ° "

N, - 16B66.1262 " "

-~ 698 WK
Vnez = 918.3189 ft*/lbmol
o] = 29.1427 1b/1bmol
mez

veloc-. 2,8300 ft/seg

M - 2.2159E-5 .1b/ft-seg

G « 0.08981 lb/ft?-seg

f = 0.03173 1b/ft?

z = 3.1011 ft. se aprox. a 3 ft. para efectuar la integra-

cién.
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Para la corriente que sale del cuafto lecho se tienen los siguien

tes resultades:

nscz ~ 13.4329 lbmol/hr

Ny = 1239.4394 " "
?

ny, - 1s328.98 " "
ngs, - 272.4060 " "
3

T = 702.4011 *K
% CONV, = 63.86

Ne - 16854.256 lbmol/hr

Los resultados reportados son:

n "= 5.7131 1bmol/hr
S0, .

Ny, ~ 1236.5776 " "

ngo, = 200.9636 " "

T - 699 °K
% conv. =~ 98.87

£
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SEGUNDA ABSORCION

Después de haber obtenido los resultados de las corrientes que
salen del cuarto lecho del convertidor, se efectfia una segunda --
absorcién del tri6xido de azufre, en una torre empacada.

Para esta torre las consideraciones que se hacen son:

- Presién de operaci6n = 1 atm.

Temperatura de operacién = 463°K

- Altura del empaque - 14 ft.

- Nuevamente se realiza la simulacién considerando que sé6lo --
hay absorcién fisica. ya que como se menciondé anterjormente
no se dispone de la informacién relacionada con la reaccién-
entre el tri6oxido de azufre y el &cido sulfarico diluido.

La informacién requerida (que no se obtuvo) es: velocidad de
reaccién, orden de reaccién y datos de equilibrio del sis---
tema.

Con lo anteriormente expuesto, se procede a realizar los céalcu

los, siguiendo la misma secuencia, que para la primera torre.

CORRIENTE DE GAS QUE ENTRA AL ABSORBEDOR

Ngoo = 13.4329 lbmol/hr
Ny, = 1239.4394 lbmol/hr
nso, « 272.4060 lbmol/hr

., = 15328.98 lbmol/hr

M = 29.1633 1lb/lbmol
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RESULTADOS DE LA SEGUNDA TORRE DE I\BSORCIONIV

Los valores de los parametros calculados son' los s'llg_qientes: :

Dpg - 2.43757E-4 m? /seg

v v = 608.5397 ft3/lbmol
mez

' pi&m. de la torre - 16.0966 ft.
Area de la torre - 203.5010 ft?

= 3.2789 Kg/m?-seg

= 0.04792 1b/ft>?

1.6184E-5 1b/ft-seqg

= 23.5421 Kg/m?*-seg de agua

X!."Esbﬁ
]

= 1.7274 Kgmol/m®-seg

Con lo anterior e integrando la ecuacién 1. para los absorbedo
res para obtener la concentracién de triéxido de azufre en la _._
corriente de gas de salida.

Esta concentrécibn es :

y = 4.193212E-5
Esta concentracién permite determinar, la cantidad de cada uno de
los componentes de la mezcla gaseosa y la cantidad de 4cido que -
se produce.

L 0.7067 lbmol/hr

n = 13,4329 1lbmol/hr
S032

ng « 1239.4394 1bmol/hr
2

ny - 15328.98 1bmol/hr
2z



ANALISIS DE LOS RESULTADOS DE I.A SIMULACTION

DEL PROCESO Di¢ PRODUCCION DE ACIDCQ SULFURICO.

A continuacién se muestran los resultados reportados por la -~

planta de FERTIMEX y los obtenidos en la simulacién del proceso.

Es importante mencionar que los resultados que se muestran son =~

para los dos tipos de proceso que se censideraron.

PROCESO DE CONTACTO SIMPLE.

Para el proceso de contacto simple los resultados obtenidos

son:
RLEMENTO

SO2 (1bmol/hr)

" "
502
o, " "
N " "
2
Temp. (°K)

% conversién

SEGUNDO LECHO

SO2 (1bmol/hr)

. 803 " "

%

Temp (°K)

% conversién

DATOS DE LA SIMULACION

677.0401

1202.2275

1571.2430

15328.98

907.7236
63.97

281.4864

1597.7811

1373.4662

780.4701
58.42

DATOS REPORTADOS
695.3469

1183.6729

1581.0150

15328.98

885.0000
62.99

206.7043
1672.1916
1337.0044

783.00
68.83

90
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TERCER LECHO

ELEMENTO DATOS DE LA SIMULACION DATOS REPORTADOS
( FERTIMEX)

50, (lbmol/hr) 171.71 k1l proceso

SOa " " 1707.4882 de PERTIMEX

[+ 7] n " 1371.6400 es de doble

Temp. °K 721.76 absorcion.

% conversi6n 38.97 Por lo cual
no hay datos
para tercer
y cuarto --
lecho.

CUARTO LECHO

S0, (lbmol/hr) 110,00 eeaas

803 " " 1768.8713 = =--m-

(o} " " 1287.92117 - =eea-

Temp °K 708.5066 0 - emeees

% conversién 3.9  e==e-

Con lo anterior se obtiene que las 110.00 lbmol de diéxido de

por hora.

azufre descargadas a la atmésfera, equivalen a 3196.16 Kg de SO,
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PROCESO DI DOBLE ABSORCION

Para este proceso, se considera que la corriente que sale del-
sequndo lecho es enviada a una torre de absorcién. De los datos--
reportados se¢ tiene que la absorci6én se efectia al 100%

Los resultados de los dos primeros lechos son los que va estén -.-
reportados en el proceso anterior.

La corriente que sale del absorbedor es:

ELEMENTO SIMULACION REPORTADOS POR FER-
’ TIMBX .

80, (lbmol/hr) 281.4864 ) 206.7043

so; " - " 4.3525 0.0

o " " 1373.4662 1337.0043

2
Al realizar la simulacién, se determiné que se absorbier6n ------
1593.4286 lbmol de SO3/hr

Con los resultados anteriores, los datos obtenidos para el tercer

y cuarto lecho son:

TERCER LECHO

ELEMENTO SIMULACION REPORTADOS POR FER---
TIMEX
S0, 1bmol/hr 37.1684 14.6957
so, " " 248.6705 164.1244
o, * v 1251.3072 1241. 2582
Temp. °K 748.06 738.00

% conversién 86.76 92.88
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CUARTO LECHO

ELEMENTO SIMULACION REPORTADOS POR FERTIMEX
S0, lbmol/hr i3.4529 5.7131
S04 " " 272.4060 200.9636
0z " " 1239.4060 1236.5776
Temp °K 702.4011 699.87
% conversién 63.86 98.87

De los datos obtenidos, se observa lo siguiente:

- Para el caso en que el proceso es de contacto simple, la can
tidad de di6xido de azufre que se descarga a la atmésfera, estd -
por encima de los limites permisibles, ya que de acuerdo con las-
normas establecidas, para una planta que produce 2000 ton/dia ---
estas emisiones deben de ser de 333.33 Kg de S02/hr y en este pro
ceso se descargarfian 3196.16 Kg/hr

- Para el proceso de doble contacto hay una gran diferencia --
entre los niveles reportados y los obtenidos en la simulacién, --
ttegando incluso a ser esta diferencia de mas del 100%.

- Bsta diferencia puede deberse a que se consideri en el proce
so analizado, que la absorcién es al 100%, conslderacién no nece-
sariamente clerta, va que este tipo de operaciones no se dan con-
estas eficiencias.

- Con todo lo anterior, se puede observar que los niveles de -
diéxido de azufre, también estan por encima de los niveles esta--
blecidos, pues los resultados de la simulaci6én son de 390.3063 --
Kg/hr y los permisibles son 333.33 Kg/hr.

Segtn los datos reportados por FERTIMEX, se cumple con las nor--
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mas establecidas ya que se emiten 166 Kg. de SO0,.

- Finalmente al observar que las emisiones son mayores-a las
requeridas, surge la necesidad de realizar la simulaci6én del pro
ceso de control que fue seleccionado en el capitulo anterior.

Esto con la finalidad de disminuir los niveles y asi cumplir

con las normas de emisi6n de contaminantes gaseosos.



CaPITULO:




95

SIMULACION DEL PROCESO SELECCIONADO

Por Gltimo, se realizaran los calculos correspondientes al --
absorbedor, que se requiere en el proceso Mitsubishi, el cual --
empléa soluciones de amoniaco, para laver la corriente de gases
de chimenea, del proceso de &cido sulfGrico.

Es importante mencionar que s6lo se realizard una estimacion,
efectuando algunas consideraciones necesarlas.

Algunas de estas consideraciones son las siguientes:

- Bn el absorbedor intervienen., di6xido de azufre, agua y ---~
amoniaco, los cuales reaccionan entre si, pero por falta de
de;tos de equilibrio sobre la reaccién, s6lo se considera --
que hay absorcién fisica. sin reaccién quimica.

- Por analogia con otros procesos, se tomara como dato inicial
la al;:ura del lecho igual a 3 ft. (25).

- Se consider4 que la solucién es diluida, debido a la falta
de datos de equilibrio para el sistema.

Con el fin de obtener un panorama mas amplio sobre el proceso
se modificarin algunos paramétros como: altura del lecho, flujo
de liquido, temperatura y presién.

En este capitulo solc se muestran los resultados obtenidos y

la memoria de calculo, se presenta en el apéndice,
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SIMULACION DEL PROCESO DE CONTROL

Condiciones a la entrada de la torre de absorcién, de acuerdo

con.la simulacién.

[¢] =~ 7528.4818 Kgmol/hr de mezcla de gas.
T = 408 °K

P - 1 atm.

L = 34.05 Kg/hr de solucién de NH,OH.
Mmaz. - 28.2752 Kg/Kgmol

Composicién de la mezcla.

Ngo, =~ 6-0985 Kgmol/hr Yso, ~ 8.1006E-4
No, - 562.7055 " . yoz = 0.07474
fgo, - 0.32085 " " Yso, ° 4.261E-5
'nN2 = 6959.3569 " " Yy, - 0.9244

Las constantes relacionadas con el tipo de empaque son:

A - 0.62B-6

n - 0.33
Con estos datos los resultados de la simulacién son los siguien-
tes:

Dag = 2.1152E-4 m?/seg

- 3
Voez 33.4801 m*/Kgmol de mezcla.

Q = 70.0152 ft*/seg
Radio de la torre = 4.9368 m.
Area de la torre =~ 76.5695 m?
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£, - 0.8445 Ka/m
M ~ 2.1932E-5 Kg/m-seg
L - 1.2352E-4 Kg/m?-seg de solucién de amoniaco.
.6 =~ 0.7722 Kg/m?-seg de gas
kya =~ 0.00961299 Kgmol/m®-seqg

Con ‘lo anterior. se obtiene que la concentracién de S0y, ‘a la

salida de la torre es:

Y, = 5.8712B-4

s0,

Que equivale a:

4.42013 Kgmol/hr - 282.8886 Kg de SO,/hr
Con lo cual se reducen un 27.5 % las emisiones de di6éxido de ---

azufre.

- Una modificacién en la altura del empaque a 10 ft. o sea
3.048 m. da como consecuencia:

¥so, - 2-5270E-4

1.9024 Kgmol/hr = 121.7582 Kg/hr

. Con lo cual las emisiones se reducen un 68%.
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- Al variar la altura del empaque y ‘el -volumen dé lﬁquido -
los resultados son los sigquientes:: :
altura de empaque ~ 10 ft.

volumen de liquido = 45.4 Kg/hr de solucibn de amoniaco.

Yso, = 2-2668 E-4

1.7066 Kgmol de SOZ/hr = 109.2238 Kg de S0,.
la reduccién es de un 72%.
-~ Al tener las siguientes modificaciones :
altura de empaque =~ 10 ft.
flujo de liquido = 45.4 Kg/hr de ssolucién de amoniaco.
presiétn = 1.5 atm.
los resultados son.}

b4 = 2.B399E-4
so;

2.13807 Kgmol de SOz/hr = 136.8368 Kg/hr
reduciéndose el dioxido de azufre un 64.9%.
- Al modificar la presibtn a 0.9 atm. y dejando los otros
parametros iguales al caso anterior se tiene:

ysoz - 2.0137E-4

97.02558 Kg de S0, /hr.

La disminucién en los efluentes es de 75.14%.



99

ANALISIS LDE LOS RESULTADOS DEL PROCESO DE
CONTROL DE EFLUENTES GASEQSCS

Una vez que se determin6é la necesidad de controlar leos nive
les de efluentes y que se seleccioné el proceso Mitsubishi, para
realizar la simulacién, los resultados obtenidos fueron los -«--
siguientes:

L.a composicién de la corriente que entra a la torre de —---
‘absorcitn del proceso de control es:

50, 6.0985 Kgmol/hr
SO3 0.32055 Kgmol/hr
02 562.7055 Kgmol/hr

Los resultados para las cuatro simulaciones realizadas son:

Variable PRIMERA SIMULACION SEGUNDA SIMULACION
G 7528.4818 7548.4818

T °K 408. 00 408.00

P (atm) 1.0 1.0

L (Kg/hr) 34.05 34.05

h (ft) 3.0 10.00

502 Kgmol/hr 4.4201 1.9024

S0, emitidos Kg/hr 282.8864 121.7280

% de reduccién de
27.5 68.00

emisiones de SO,
NOTA: Las cantidades de tri6xido de azufre, oxigeno y nitrégeno,
no cambian en su composicion, ya que estos no intervienen

en la absorcién.



- VARTABLE _ TERCERA

G 7528.4818
LTK 408.00
P (atm) 1.0

L (Ka/hr) 45.4

h (FL) 10.00
S02 (Kgmol/hr) 1.7066

SO0z(emitido Kg/hr) 109.2224

% de reduccién de.
72.00
emisiones de S50,

De lo anterior se tiene:

CUARTA
7528. 4818
408.00
1.5
45.4
10.00

2.1380

136.8320

64.9

100

QUINTA
7528.4818
408.00
0.9
45.4
10.00
1.5160

97.0240

765.14

1,- Para el proceso considerado y las gondiciones establecidas

las emisiones se reducen un 27.5%. Logrando cmitir sélo --

282.8864 Kg S0y/hr, que es una cantidad por debajo de los-

limites permisibles.

2.~ Al modificar una o m&s variables,

can de manera notoria, encontrandose que:

~ Al modificar la altura del empaque,

emisiones.
- La variaci6n en el flujo
ca cambiosvﬁinimos.
- Al disminuir la presién,
del lecho, las emisiones
3.- Finalmente, se puede decir
mite reducir las emisiones

manejar condiciones que no

se consideran reales estas

los resultados se modifi

disminuyen mas las -

de liquido o la presitn, provo-

volumen de ligquido y la altura-

disminuyen en un 75.14%

que el proceso de control, per-

sin ser modificado y que, al --—

estén fuera de los limites que-

emisiones pueden disminuirse --
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aun mas beneficiado, tanto a la producci6n de fertili-
zantes, como a el medio ambiente en que se ‘esté produ-
clendo.

En todas las simulaciones que se realizar6n, las emisiones de

diéxido de azufre estén por debajo de los limites establecidos.
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CONCLUSTONES

De la realizacién del an&lisis del proceso de produccién de --

ficido sulfirico, se concluye lo siguiente:

- En este procesn las emisiones reportadas por la planta de --
PERTIMEX, indican que se cumple con los limites establecidos
pero existen dentro de este proceso suposicliones que no son-
del todo reales, como el considerar que la torre de absor---
cién intermedia opera con una eficiencia del 100% y la sequn
da torre opera con una eficiencia menor, ya que es convenien
te recordar que existen Intervalos de eficiencia de opera---
cién para estos equipos.

~ Después de investigar los métodos de control de emisiones --
gaseosas, analizarlos y seleccionar uneo para simularlo y ve:
rificar si es posible disminuir lo niveles de contaminantes-
emitidos a la atmbsfera, se observé que estos métodos de =---
control permiten cumplir con las normas establecidas emplean
dolos como se presentan o modificandolos de acuerdo a las --

condiciones y medios con que se cuente.

Finalmente con lo anteriormente explicado, se concluye que -
existen una serie de opciones que permiten disminuir la con-
taminacién, provocada durante la produccién de &cido sulfuri
co, que era el objetivo planteado al inicio del presente tra

bajo.






DETERMINACION DE PROPIEDADES.

Las oxpresiones utilizadas para determinar las propiedades de-
la mezcla a }lo largo del convertidor y de los absarbedores se ---
muestran a continuacién.

Cabe mencionar que debido a que se empleé un programa de compu
tadora para la realizaci6n de la simulacién, sélo se presentan ==
las ecuaciones y para cada lecho o corriente se presentan los ---
resultados.

Para determinar la viscosidad se utilizé la siguiente expre---
sfbn, en base a 4que el convertidor opera a 1 atm. de presién (ba-
jas presiones).

po v oos
" Zyg Mk

Las correlaciones para cada una de los componentes de la mez--

cla, empleadas para determinar estas viscosidades son:

}{'-A»Br+c'r= (T = °K)

/MI,L = -3.793 + 46.45E2(T) - 72.76B6(T?)
}ﬁi = 18,11 + 66.32E2(T) - 187.9E6(72)
/{; - 30.43 + 49.89B2(T) - 109.3E6(T?)
M = poises
Para las capacidades calorificas las correlaciones empleadas
son:
Cpg= L Cpy vy
Cpsoz' 5.85 + 15.4E-3(T) - 11.1E~-6(T?) + 2.91E-9(T?)
Cp,, = 6.22 » 2.71E-3(T) - 0.37-6(T?) - 0.22E-9(T*)

Cpy, = 7.07 - 1.32E-3(T) + 3.31E-6(T?) - 1.26E-9(T?)
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Cigei= 3.96 ¢ 38.6E-3(T) - 26.BE-6(T?) + 6.963;9(1",)

Para Lalcular el volumen molar se emplea la sigulente expresién
ya qur: Ia n\ezcla tiene un comportamiento ideal.

Uy » (ZgRT)/P

V,,,_-?‘vo.l_umcn molar de la mezcia
- obtenido de tablas 7)

presién del sistema (atm)

® ¢ N
]

= constante de los gases 82.06 cm?®-atm/grmol-°K.

Para determinar la altura del lecho se emple6 la ec. de Ergum.

AP g, Dp ﬁs e -150“'5)/{_‘ 1.75
TAH L 1T-¢ Fore,

Para la densidad se emple6:
fmm (L) ()
Flujo volumétrico: G = v
Peso molecilar de la mezcla =¥ M;V;

Velocidad del fluido - Q/A
Q = flujo volumétrico

A - &rea de la seccién transversal del convertidor.



Los:calculos de'la

?if-‘;"21 zivy
,,6,69"/0'5 0.99 = 0.0960
 ,,6.1_1‘21 0.99  0.1109
&2‘ e e e 0.7909° 1.0 _0.7909 _

Zn - 0.9978

La temperatura de entrada al convertidor es de 703 °K

v, - 2 RT/P - (0.9978)(82.06)(703)/(1)

Vn = 57561.266 cm®/grmol « 922.8994 fti/lbmol

Flujo de alimentacién de la meczcla - 8798.7946 Kgmol/hr
Peso molecular de la mezcla - 31.9404 lb/lbmol
Densidad de la mezcla = 0.0346 1b/ft?
piametro del convertidor (reportado) = 13.41 m.
Area transversal del convertidor A -Tr? = (3.1416)(6.705)¢
A = 141.2369 m? « 1520.25 ft?
Flujo volumétrico = (8798.7946 Kgmol/hr)(57.5630 m‘/kqmof)
= 506484.9836 m?/hr
v = (506484.9836 }/((141.2369m?)(0.3048ft) (3600 seg))= 3.2681ft/seg
Ge = (196.0899ft/min)(0.0346 1b/Ft) = 6.7847 1b/ft?-min.
;u,n ~ 0.07957 1b/ft-hr - 2.2 E-5 1b/ft-seg
AP = 144 x 0.2 - 28.8 1b/ft?
Con los datos anteriores sustituidos en la ec. de Brgum se -
obtiene una longitud de lecho de 2.2990 ft.
Con los datos anteriores se procede a realjzar los célculos --

para el primer lecho, obteniéndose los siguientes listados.



Fso,
Ft
Fs
Ts
‘nl
n2
n3
n4
nt

0.25
= 703,00
267.2236

':742443.3942

0:0172
1.9321
0.5959
0.4555
0.1042
4.3463
.0.5317
0.3475
14.1788
0.0
19380. 6049
132.0914
725.7932
1747.1761
2106. 3110

132.0914

19314.5586

PRIMER LECHO

0.50 0.75
725.7936 752.7859
157.6709 87.9749

42365.9098 42269.0414

0.0233 0.0308

1.9632 l.99§4

0.6284 0.6677

0.4760 0.5005

0.1089 0.1145

5.2129 6.2317

0.4651 0.4042

0.4129 0.4747

14.3157 14.4807
132.0915 289.0171
19314.5586 19236.0958
289.0171 469.4218
752.7858 783.6915
1590. 2505 . 1409. 8457
2027.8482 1937. 6458
289.0171 469.4218

15328.98 siempre es la misma
19236.0958 19145.8934
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1.0
783.6915
47.3878
42151.4599
0.0371
2.0399
0.7138
0.5288
0.1209
7.1909
0.3592
0.5081
14,6751
469.4218
19145.8934
662.5400
816.6161
1216.7276
1841.0868
662.5400

19049.3344



2 - 1025
T s16.6160
K . 25.8105
-oH 42018.5131
R 0.0374
D1 2.0824
D2 0.7644
p3 0.5591
D4 0.1279
Th 7.6927
Rf 0.3393
Rs 0.4835
cp 14.8823
Fios 662.5400
Pt 19049.3344
Fs 846.3064
Ts 847.7918
nt 1032, 9612
n2 1749.2036
n3 847.7918
nt 18952.4512

" PRIMER LECHO.

Trise
847.7919

15.1647
41885.4486
0.0300
2.1218
0.8135
0.5880
0.1345
7.4122
0.3501
0.4003
15.0811
846.3046

18952.4512
998.4610
873.4852
880.8066

1673.1236
873.4852
18881.3738

1.75

B873.4854
10.0665
41770.6099
0.192
2,1537
0.8548
0.6119
0.1400
6.3708
0.3970
'0.2899
15.2450
998.4610

18881.3739

1108.6486
892.0266
770.6190

1618,0325
892.0266

18826.2801
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2.0
892.0266
7.6003
41684.8651
0.0093
2.1764
0.8852
0.6292
0.1439
4.7200
0.5010
0.1775

15.3630

1108.6486

18826.2801

1176.102
903. 3463
703.1656

1584.3058
903.3463

18792.5534



P2
p3
D4

Ef
Rs
cp
Fso,
Ft
Ps
Ts
‘nl
n2
n3

nt

2.25
903.3463
6.4363

" 41631.3418

0.0024
2.1901
0.9039
0.6380
0.1464
2.5385
0.7311
0.0687

15.4360
1176.1020
137;2.5534
1202.2275
907.7236
677.0401
1571.2430

1202.2275

18779.4906

PRIMER LECHO

% conversibén - 63.97%
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1400
1200
1003
a0o
600
‘ 400

200

1bmol
4

CONCENTRACION --ALTURA
PRIMER LECHO




CONCENTRACION -~ il
lynol PRIMER LECHO
4

2ATURA

3000
2800

2600
2400
2200 - g
2000 | '

1100
1200

1000
80

720 |
740
760 {
780
800
820
830
860
880




11t

SEGUNDO LECHO

Determinando las propiedades de la misma manera que para el -~
primer lecho, se obtienen los siguientes resultados:
La composicién de la mezcla que entra al segundo lecho es:

677.0401 lbmol de SO;

1571.2430 lbmol de 0?

1202.2276 1bmol de S04

15328.98 lbmol de N,

Volumen de la mezela -~ 938.0273 ft2/lbmol
Flujo volumétrico = 293,594.594 ft3/min
Velocidad del flujo = 3.2187 ft/seg

Peso nmolecular de la mezcla = 32.9664 lb/lbmol
Densidad de la mezcla = 0.03514 lb/ft?

GP = 0.1131 1b/ft2-seg

/yﬂ = 2.2227E-5 1b/ft-seg
Con estos datos se determina que la altura del lecho es de ---

2.32 ft.
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SEGUNDO LECHO

.z 0.25 0.50 0.75 1.0
o 713. 0000 719.6300 726. 6320 733.9655
211.1292 181.2209 154.7366 131.5425
=aH  42409.8910  42387.2315 42362, 9822 42337.1615
R 0.0044 0.0049 0.0054 0. 0060
D1 1.9458 1.9548 1.9643 1.9742
p2 0.6100 0.6195 0.6295 0.6401
D3 0.4644 0.4704 0.4767 0.4534
D4 0.1062 0.1076 0.1090 0.1106
Th 3.6169 3.9182 4.2582 4.6394
Ef © 0.6013 0.5708 0.5393 0.5073
Rs 0.1019 0.1075 0.1183 0.1175
cp 14.8202 ' 14.8639 14.9100 14.9586
Fio,  1202.2275 1240.9561 1281.8203 1324.7056
Ft 18779.4906 18760. 1263 18739.6942 18718.2514
Fs 1240.9561  1281.8203 1324.7056 1369. 3789
Ts 719.6366 726.6320 733, 9655 741.5962
ni 638.3114 597.4472 554.5619 5098886
n2 1551.8787  1531.4466 " 1510.0039 1487.6673
n3 1240.9561 1281.8203 1324.7056 1369.3789

nt 18760.1263 18739.6942 18718.2514 18695.9148



z L1025
T 741.5962
K 111.4711
-sH 42309. 8630
R 0.0066
D1 1.9844
D2 0.6512
D3 0.4903
D4 0.1121
Th 5.0619
Ef 0.4756
Rs 0.1212
cp 15.0093
Féo, 1369. 3789
Ft 18695. 9148
¥s 1415. 4485
Ts 749. 4561
nl 463.8190
n2 1464. 6325
n3 1415, 4485
nt 18672. 8800

SEGUNDO LECHO

1.50

749.4561
94,3526

42281.2867
0.0072
1.9949
0.6627
0.4975
0.1138
5.5198
0.4450
0.1233
15.0616
1415. 4485
18672.8800
1462.3199
757.4432
416.9476
1441.1968
1462.3199
18649.4443

1.75

757.4432
79.8849
42251.7746
0.0077
2.0085
0.6745
0.5047
0.1154
5.9973
0.4168
0.1232
15.1149
1462.3199
18649.4443
1509. 14966
765.4129
370.1209
1417.7834
1509. 1466
18626. 0309

2.0
765.4129
67.9137
42221.8537
0.0080
2.0160
0.6864
0.5120
0.1171
6.4591
0.3925
0.1200
15.1682
1509. 1466
18626.0309
1554.7879
773.1716
324.4796
1394.9628
1554.7879
18603.2104



1)}
D2
D3

Th
Ef
P2,
Ft
Fs
Ts
nl
n2
n3

nt

2.25
773.1716
58.1720

'42192.2702

0.0079
2.0262
0. 6980
0.5191
0.1187
| 6.8370
0.3746
15.2202

1554.7879
18603.2104
1597.7811
780.4701
281.4864
1373.4662
1597.7811
185681.8713

SEGUNDO LECHO

% conversién de SO, -~ 58.42
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TERCER LFCHO SIN ABSORCION INTERMEDIA
Las caracter{sticas de la mezcla que entra al tercer lecho sin con-
siderar que hay absorcién intermedia son:

281.4864 1lbmol de 80,

1373.4662 1lbmo! de 0
1597.7811 lbmol de S05

15328.98 lbmol de N2

Volumen de la mezcla = 924.8816 ft*/lbmol
Temperatura de entrada al tercer lecho 703 °K
Flujo volumétrico -4773.8976 ft’/seq

Velocidad -~ 3.1402 ft/seg

Peso molecular de la mezcla -~ 33.3120 1b/lbmol
Densidad de la mezela = 0.0360 lb/ft>

G, = 0.1131 1b/ft?-seg

F - 2.5134 B-5 lb/ft-seg
Altura del tercer lecho 2.2935 ft.
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TERCER LECHO SIN ABSORCION

z 0.256 0.50 0.75 1.0
T 703. 0000 705.0536 707.1200 709.2194
K 267.2236 254.4623 242.2593 230, 6163
H 42443.3900 42436.5760 42429. 6500 42422.6476
R 0.00121 0.00125 0.00129 0.0013

p1 - 1.9321 1.9349 1.9377 1.9406

D2 0.5959 0.5988 0.6017 0. 6047

D3 0.4554 - 0.4573 0.4591 0.4610

D4 0.1042 0.1046 0.1050 0.1054

Th ~ 2.9259 3.0330 3.1470 3.2664

Ef 0.6808 0.6675 0.6538 0.6399

Rs 0.0315 . 0.0318 0.0321 0.0323

cp 14.9929 15.0069 15.0210 15.0351

;.. 1897.7811 1609.7724  1621.8900 1634.1081

Pt 18581.8713 . 18575.71 18569. 6594 18563. 5503

Fs 1609. 7724 1621.8900 1634. 1081 1646.3960

Ts 705.0536 707.1283 709.2194 711.3200

‘n1 269.4950 257.3775 245.1594 232.8707

n2 1367.4700 - 1361.4117 1355.3022 1349.1583

n3 1609.7724 - 1621.8900 1634.1081 1646.3960

n4 15328.98 (mantiene constante)

nt 18575. 7100 18569.6594 . 18563.5503 18557.4059



N

RNt

o1

D2
D3
D4
Th
Bf
RS

cp

803

Ft
Fs
. Ts
nl
n2
n3
n4

nt

1728

7113200

1219.5410
42415. 5600
0.0013
1.9435
0.6077
0.4629
0.1052
1.3917
0.6257
0.0324

15. 0494
1658. 7210
18557. 4059
1658. 7210
713.4299
220.5460
1342. 9962
1658. 7210

TERCER LECHO SIN ABSORCION

! .
1.50 ~1.75

713.4299
209.0320
42408.4331
0.0013 0.0014
1.9463 1.9492
0.6107 0.6137
0.4648 0.4667
0.1063 0.1067
3.5227 3.6588
0.6113 . 0.5969
0.0323 0.322
15.0637
1646.3960
18551.2438
1671.0407
715.5364
208.2260
1336.8364
1671.0407

15328.98 (se mentiene constante)

18561.2438

18545.0840

715.5364 .
199.0895
- 42401:2706

15.0780
1671.0400
18545.0840
1683.3102
717.6336
195.9573
1330,.7016
1683.3102

18538.9492
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2.0
717.6336
189.7145

42394.1057

0.0014

1.9521

0.6166

0.4686

0.1072

3.7992

0.5825

0.0320

15.0923
1683.3102
18538.9492
1695.4784
719.7128
183.7891
1324.6175
1695.4784

18532.8652



pz
D3
pe
Th
EF

Cp

°
S03

Ft
Fs

.nl
n2
n3
n4

nt

2.25
719.7128
180. 9060

'42386.9690

0.0014
1.9549
0.6196
0.4705
0.1076
3.9425
0.5684
0.0315
15.1064
1695.4784

18532.8652
1707.4882
721.7643
171.7793
1318.6126
1707.48862
15328. 98
18526.8602

TERCER LECHO SIN AB§ORCION
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. CUARTO LECHO SIN ABSORCION INTERMEDIA

Las caracteristicas de la mezcla que entra al cuarto lecho son:

171.7793 lbmel de SO?

1318.6126 1bmol de o,

1707.4882 lbmol de SO3

15328.98 lbmol de N2

Temperatura de entrada al cuarto lecho 698 °K
Volumen de la mezcla = 91B8.1068 ft*/lbmol
Flujo volumétrico - 4724.898 ft’/seg
Velocidad = 3.10%9 ft/seg

Peso molecular de la mezcla - 33.4010 lb/lbmol
Densidad de la mezcla = 0.03638 1lb/fr?

G, - 0.11299 lb/ft?-seg

# - 2.1606B-5 1b/ft-seq

Altura del cuarto lecho 2.4319 ft.



® T X oHN

D1
D2
.D3
D3
Th
Ef
Rs
Cp
Flos
Ft
Fs
Ts
) nl
nl
n2
n4

nt

CUARTO LECHO SIN ABSORCION

0.25 0.
698 699.
301.3960 293.

" 42459.8551 42456.

6.047E-4 6.

1.9252 1.

0.5889 0.

0.4509 0.

0.1031 0.

2.6406 2.

-0.7174 0.

0.0165 0.

15.0298 15.
1707.4882 1713.
18526.8602 18523.
1713.7707 1720.
699.0763 700.
1713.7707 1720.
165.4968  159.
1315.4714  1312.

15328.98 (se

18523.7100 18520.

50 0.75
0760 700.1513
6459 286.1269
3283 42452.7960
112E-3 6.175E-4
9267 1.9282
5904 0.5919
4519 0.4528
1034 0.1036
7038 2.7695
7091 0.7006
0165 " 0.0164
0400 15.0477
7707 1720.0480
7100 18520.5804
0480 1726.3129
1513 701.2241
0460 1726.3129
2195 152. 9546
3327 1309. 2003

mantiene constante)

5804 18517. 4479

125

1.0
701.2241
278.8379

42449,2630
6.234B-4

1.9296

0.5934

0.4538

0.1038

2.8371

0.6998

0.01642

15,0550
1726.3129
18517.4479
1732.5556
702.2929
1732.5556
146.7119
1306.0789

18514.3266



N

=mLoxm R

D1
D2
b3
D4
Th
Ef
Rs

Cp

Fio

Ft

Fs

n3
nl
n2
nt

1,25
702.2928
271.7821

42445.7340

6.276E-4

1.9311
0.5949
0.4548
0.1040
2.9065
0.6832
0.0163
15,0623
1732.5556
18514.3266
1738, 7649
703.3557
1738.7649
140.5026
1302.9743
18511.2219

CUARTO LECHO SIN ABSORCION

1.50
703.3557
264.9626

42442.2156

6.312E-4

1.9326
0.5964
0.4557
0.1042
2.9774
0.6744
0.01621
15.0696
1738.7649
18511.2219
1744.9200
704.4107
1744.9200
134.3382
1299.8921
18508.1347

1.7%
704.4107
258.3825

42438.7100
6.336E-4

1.9340

0,5979

0.4567

0.1045

3.0496

‘0. 6655
0.0160
15.0768
1744.9200
18508. 1347
1751.0361
705. 4557
1751.0361
128.2314
1296. 8387
18505. 0860

126

2.0
705. 4557
252.2383

42435.2383
6.346E-4

1.9354

0.5993

0.4576

0.1047

3.1227

0.6567

0.0158

15.0839
1751.0661
18505. 0860
1757.0718
706.4883
1757.0718
122.1957
1293.8208
18502.06085
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CUARTO LECHO SIN ABSORCION

-z 2.25 2.50

T 706.4883 707.5061
K 245.9523 240. 1080

H 42431.7900 42428.3900

R 6.340E-4 6. 315E~4
D1 1.9369 1.9383
D2 0.6008 0.6022
D3 0.4585 0.4595
D4 0.1049 0.1051
Th " 3.1962 3.2695
Bf 0.6480 | 0.6395
Rs 0.0156 0.0153
cp 15.0910 15.0980
B30, 1757.0718 ~ 1763.0210
Ft 18502. 0685 18499.0930
Fs 1763.0219 1768,8713
Ts 707. 5061 708. 5066
n3 1763.0219 * 1768.0210
nl 116.2456 110.3962
n2 1290.8458 1287.9211

nt 18499. 0930 18496. 1687
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TERCER LECHO

‘Las caracteristicas de la mezcla que entra a el tercer lecho,

considerando que hay absorcién intermedia son:

2B1.48647 lbmol de SO 2

1373.45624 lbmol de 02

15328,98 lbmol de N2

4.3525 lbmol de SO3

Volumen de la mezcla - 924.89718 ft*/1lbmol
Flujo volumétrico - 4364.56033 ft*/seg
valocidad de flujo ~ 2.87095 ft/seg
Peso lolecular de la mezcla ~ 28.93321 1b/lbmol
Densidad de la mezcla - 0.03128 1b/ft?
Flujo molar « 0.08981 1b/ft?-seg

H = 2.22918-5 1b/ft-seg

Con lo anterior se determina que la altura del lecho es de 3.05 ft.
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D1
D2
D3
D4
Th
Ef
Rs
Cp
Flos
Ft
Fs
Ts
nl
n2
n3
n4

nt

0.25
703.0000

. '267.2236
42443.3942
0.0027
1.9321

0.5959

0.4554
0.1042
T 4.2174
0.5429
0.0570
13.4495
4.35256

16988.2852
26.0351
707.0277
259.8038

TERCER LECHO

0.50
707.0277
242.8354

42429.9928

0.0029

1.9376

0.6016

0.4591

0.1050

4.5318

0.5160

5.0579

13.4724
26.0351

16977.4439
48.0598
711.1134
237.7791

1362.6249 1351.6126

26.0351

16977.4439

48.0598

6.75 1.0
711.1134 715.2365
220.6137 200. 2365

42416.2706 42402.2927

0.0031 0.0034

1.9432 1.9488

0.6074 0.6133

0.4627 0.4665

0.1059 0.1067

4.8892 5.2975

0.4881 0.4594

0.0585 0.0588

13.4957 13.5193
48.0598 70.3171
16966.4315 16955.3029
70,3171 92.6718
715.2365 719.3717
215.5218 193.1671
1340.4839 1329. 3065
70,3171 92.6718

15328.98 (siempre es el mismo)

16966.4315

16955. 3029 16944.1255
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D1
D2
D3
D4
Th
Ef
Rs
Cp
F;Ol
Ft
Fs
Ts
nl
n2
n3

nt

. TERCER LECHO

1,280

L5 LTS

i‘j519.371§r   Cq23iaes7 o 727.8520
1823194 = 166.0580 - 151.5889
42378.1424 - 42372.9243 42359, 7653
0.0035 0.0038 0.0040
1.9544 1.9600 1.9655
0.6191 0.6250 0.6309
0.4702 0.4739 0.4776
0.1075 0.1084 0.1093
5.7672 6.3112 6.9462
0.4299 0.4000 0.3697
0.0586 0.0579 0.0567
13.5432 13.5670 13.5906
92.6718  114.9606 136.9896
16944.1255  16932.9811 16921.9666
114.9606 136.9896 158.5323
723.4887 727.5520 731.5199
170.8783 148,8493 127.3066
1318.1621 1307. 1476 1296.3763
114.9606 136.9896 158.5323

16932.9811 169221.9666 16911.1952

2.0
731.5199
138.8124

42345.8175

0.0042

1.9709

0.6366

0.4812

0.1101

7.6934

0.3392

0.0547

13.6137
158.5323
16911.1952
179.3286
735.3451
106.5103
1285. 9781
179.3286
16900. 7971
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TERCER LECHO

z f2:28 2.50 2.75 © 3.0

T 735.3450 738.9738 742.3469 745.3993

: K i 127.6311 117.9520 109.6902 102.7720
L -BH 42332.2589  42319.2939 42307.1534 42296.0935
R 0.0044 0.0045 0.0046 0.00462
o1 1.9760 1.9809 1.9854 1.9895
b2 0.6422 0.6474 0.6523 0.6568
“p3 0.4846 0.4879 0.491¢ 0.4938
D4 0.1109 0.1116 0.1112 0.1129
Th " 8.5804 9.6409 10.5196 12.4150
Bf 0.3088 ,0.2789 0.2497 0.2222
Rs 0.0519 0.0483 0.0438 0.0382
cp 13.6362 13.6575 13.6774 13.6955
P2, 179.3286  199.0842 217.4715 234.1306
Ft 16900.7971  16990.91933 16881.7256 16873.3961
Ps 199.0842 217.4715 234.1306 248.6705
Te 738. 9738 742.3469 745.3993 748.0606
nl 86.7547 68.3674 51.7083 37.1684
nz 1276.1003 _  1266.9077 1258.5771 1251.3072
n3 199.0842 217.4715 234.1306 248.6705
nt 16890.9193  16861.7256 16873.3961 16866.1261

% conversién = 92.88%



lomol

J‘ TEMPERATURA ---CONCENTRACION

1500( TERCER LECHO

14ooj_

12004 & 0,
1000 _[ ;

800 |

500 |

q00 L

200 4 3

s . . — 50 , —

700 710 720 730 740 750 760 770 780 730 800 » T X)



1bmol CONCENTRACION -- ALTURA

r-
f ) TERCER LECHO
16004
14004 .
1200} :
10004
8004,

600




137

CUARTO LECHO

La composici6n de la mecla que entra al cuarto lecho es:

30.1684 lbmel de 502

1251.3073 lbmol de 02

248.6705 1bmol de so,

15328.98 1bmol de Ny
Temperatura de entrada a el cuarto lecho es 698 “K
Volumen de la mezcla = 918.3189 ft*/lbmol
Flujo velumétrico = 4302.3565 ft®/seg
Velocidad - 2.8300 ft/seg
Peso molecular - 29.1427 1b/lpmol
Pensidad de la mezcla - 0.0317 1b/ft?
Go = 0.08981 lb/ft2_ seg
M, - 2.21598-5 1b/ft-seq
Por lo tanto la altura del cuarto lecho es de 3.10 ft.
Procediendo a obtener los resultados de este lecho que son los que

se muestran a continuacién.



,Vui.,
D2
D3
D4
Th
Ef

Cp
FSo,
Ft
Fs
Ts
nl
n2
n3

nt

CUARTQ LECHO

0.25 0.50

698.0000 698.4294
©.°301.3960 298.2769

42459.8555 42458.4494

2.6429E-4 2.6427E-4

1.9252 1.9258
0.5889 - 0.5895
0.4509 0.4513
0.1031 0.1032
3.5851 3.7014
0.6046 -0.5925
0.0060 0.0059
13.5672 13.5697
248.6705 250.9847

16866.1261 16864.9690

250.9847 253.2522
698.4294 698.8500

34.8542 32.5867
1250.1501 1249.0163
250.9847 253.2522

16864.9690 16863.8353

0.75
698. 8500
295. 2563

42457.0705
2.6394E-4

1.9264

0.5901

0.4517

0.1033

3.8250

0.5800

0.0058

13.5721
253. 2522
16863. 8353
255.4691
699.2612
30.3697
1247.9079
255.4691
16862. 7268
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1.0
699.2612
292.3366

A2455.7213
2.6323E-4

1.9269

0.5906

0.4521

0.1034

3.9563

0.5671

0.0056

13.5745
255.4691
16862.7268
257.6311
699.6622
28.2078
1246.8269
257.6311
16861. 6459



Fgos

- 289.5206

1.5

< 699.6622 .

| 42454.4044
2.6211E-4 -

1.9275
0.5912
0.4524
0.1035
4.0958
0.5540
0.0055
13.5768
257.6311
16861.6459
259.7339
‘700.0522
26,1050
1245,7755
259.7339
16860.5944

" 42453.1224

"“- " CUARTO LECHO'

424518783
2.6049E-4 ‘2.58298-4

1.9280 1.9285
0.5917 0.5923
0.4520 0.4531
0.1036 0.10368
4.2438 4.4006
0.5406 .0.5270
0.0053 0.0051
13.5790 13.5812
259.7339 261.7732
16860. 5944 16859. 5748
261.7732 263.7443
700.4303 700.7958
24.0657 22.0946

1244.7558 1243.7703
261,7732 263.7443

16858.5748 16858.5893

139

2.0
700. 7958

S 2.281.7229
42450. 6748

2.5541E-4
1.9290
0.5928
0.4534
0.1037
4.5664
0.5132
0.0049
15.5833
263.7443
16858.5893
265.6424
701.1477
20.1964
1242.8212
265.6424
16857.6402
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CUARTO LECHO

zio ??5 2.50 2.75 3.0

P 47 701. 4851 701.8071 702.1127
277.0962 274. 9639 272.9568
, 42448. 4021 42447.3391 42446.3292

A % 2.5172E-4 2.4709E-4 2.4133E-4 2.3422E-4
PR 1929s 1.9300 1.9304 1.9308
,pvzﬁ . o.s93 0.5938 0.5942 0.5946
D3. 0.4537 0.4540 0.4543 0.4546
D4 0.1038 0.1039 0.10396 0.1040
Th 4.7410 4.9238 5.1132 5.3068
. Ef 0.4994 0.4856 0.4720 0.4588
Rs 0.0047 | 0.0045 0.0043 0.0040
cp 13.5854 13.5873 13.5892 13.5910
Fl,,  265.6424 267.4628 269.2003 270.8498
Ft  16857.6402 |16856.7300 16855. 8612 16855.0365
Fs 267.4685 269.2003 270.8498 272.4060
Ts 701.4851 701.8071 702.1127 762.4011
n1 18.3761 16,6386 14.9891 13.4329
n2 1241.9110 . 1241.0423 1240. 2176 1239.4394
n3 267.4685 . 269.2003 270.8498 272.4060
nt  16856.7300 16855.8612 16855. 0365 16854.2584

%conversién = 98.97%
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NOMENCLATURA

TORRE DE ABSORCION

A
bg

G’

(33

constante que depende del tipo de empaque
difusividad del gas (m?/seg)
flujo molar de la corriente das (kgmol/seg-m?)}

peso molecular del aire

peso molecular del triéxido de azufre en el caso del proceso
principal ydel d;éxido de azufre en el procesoc de control.
constante que depende del tipo de empaque
namero de moles del componente 1i.
presién (atm)
constante de los gases 82.06 cm?®-atm/grmol-"k
temperatﬁra (°K)
volumen molar de la mezcla.

fracclén mol del componente 1.
altura del empaque.
densidad del gas (kg/m3)
viscosidad de la mezcla gaseosa (kg/m-seg)

caida de presion.
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NOMENCLATURA

CONVERTTNOR

A, B, C parémetros para la ecuaci6tn de velocidad de reaccién de S0, )

Cp
‘Dl

D2

D3

capacidad calorifica de la mezcla (BTU/lbmol-°K)
difusividad de Knudsen (cm?/seg)

difusividad binaria det 502 (cm? /seg)

difusividad del poro

D4 difusividad efectiva del SO, (ft?/hr)

Ef

n2
n3
n4

nt

factor de efectividad (ft2/hr)

flujo masico de la corriente gas (lb/ftZ-seg)
calor de reaccién del diéxido de azufre (BTU/lbmol)
constante de equlfibrio (atmk)

flujo de SO, inicial (lbmol/hr)

3

moles de SO3 formadas.

altura total del lecho (ft)

peso molecular de la mezcla

moles de diéxido de azufre

moles de oxigeno

moles de triéxido de azufre

moles de nitrégeno

moles totales en la corriente gaseosa.

presioén del sistema (atm)



bP

Rs

Th

Ts

velocidad de la reaccién del SO, a SO [¢

147

calda de presién en cada leche (atmiy.
2 3

velocidad de formacién real ‘

temperatura (°K)

modulo de Thiele

temperatura de salida del lecho (“K)

velocidadde flujo

volumen molar de la mezcla

fraccién molar del componente i.

altura del lecho (ft)/

densidad de la mezcla



BIBLIOGRAFIA

”1_.-'i}:\uﬁf:_in,G.T.,“shreve's Chemical Process Industries", 5a. Edi--
cidén. Mo Graw Hill, 1984,

“2.- Béttelheim,J.,Billinge,B.H.M.,w.S.H.,"Principles of Reducinqv
Pollutants in CGaseous Discharges".Cap.7,pag. 168-202.

3.--Davis,J.C.,Chem. Eng. (nov.29,1971), pag.43-45.

4.- Doering,Ga;idy, "Optimization of the Sulfuric Acid Process =---
with a Flowsheet Simulation”, Department of Chemical Enginee-

) ring, University of Missouri, 1976.

5.~ Duecker W.W.,J.R.West."The Manufacture of Sulfuric Acid®,Rein
hold Pub.Co.,1959.

6.- Fairlie,A.M., "Sulfuric Acid Manufacture"”, 1877.

7.- Himmelblau David M., "Principios y Caléulos Basicos de la Inge
nierfa Quimica", 2a,Edici6tn, Ed. Continental S.A. Méx. 1978.

8. - Kirk, Othmer."Bnciclopedia de Chemical Technology Acid Sulfu-
ric®, 3a. Ed., Vol. 22 (190-225).

9.~ Kirk, Othmer."Enciclopedia of Chemical Technology Air Pollu--
tion Control Meteds", 3a. Ed., (l).

10.- Kreder,S., G., D.,"Four Proven Alternatives for Reducing ---
Enissions from Single Absorption Sulfuric Acid Plants", Pre--

- ssenty at 10Bth, Annual Meeting of AIME., 1979.

11.- Lyderson A. "Mass Transfer in Engineering Practica", John --
Wiley. 1883. Cap.3. (103-143).

12.- Olson, Schuler, Smith."Catalityic Oxidation of Sulfur Dioxi-
de",_Chem. Eng. Prog., 66 (12}, (1950).

13.- Perry R.H., Chilton, C.H., "Manual del Ingeniero Quimico"™, -
5a. Ed., Me Graw Hill.

148



14.- Riegel, "Manual de Riegel de Quimica Industrial. Acido Sulfa
rico". 3a. Bd. Mc Graw Hill, 1983.

15.- Reid.R.C., Sherwood.T.K. "Propledades de los gases y liqui--
dos. Hispano-America. 1968.

16.- Sax Irving. "Dangerous Properties of Industrials Materials".
5a. Bd., Van Nostrand Reinhold Co. New York., 1979.

17.- Shannon,P.T.,Johnson,A.I., Chem. Eng. Proq,, 62 (6), (1966).

18.~ Smith, Donovan, Kennedy, Mc.A. "Analysis and Control of Sul-
furic Acid Plant Emissions". Cep.June,1977.

19.- Stephenson R. "Introduccién a ios Procesos Quimicos”, CEGBA,
México, 1980.

20. - Tegdder M. "Métodos de la Industria Quimica In6rganica. Re--
verte, Espafia, 1980..

21.- Welty J., Wick. Ch., "Pundamentos de Transferencia de Momen-
to Calor y Masa". la. Ed., Limusa, México, 1983.

22.- "Air Pollution Engineering Manual", 2a. ed., AP-40 EPA ----

(1973).

23.~ "Air Pollutjon” Chem. Eng. (Dic 4,1967)

24.- II Compilation of Air Pollutant Emission Factors, Z2a.Ed..Ap~
42, U.S. Bnviremental Proteccion Agency, 1973.

25.- "Gas Purification”, Chem, Eng. Junio 15, 1959. (149).

26.- "Guidelines For Limitation of Contac Sulfuric Acid Plant, -~
Emissions Enviromental Proteccion Agency Air Pollutyion Offi-
ce, 1971.

27.- B.C. Spall. Inorg. Chem. Ind. (494-500).

28.- chem. Eng, (Bic 21,1964),vol.42,No.51.

149



150

29,- "Sulfuric Acid Tail Gas Treatment”. Chem. Process and Eng.--

(11). Marcel Dekker Inc. E.U.A. 1977.
30.-_Deskbook ISSUEB-Chem.Eng. (abril 27,1978), (176-179).




	Portada
	Índice
	Introducción
	Capítulo I. Ácido Sulfúrico
	Capítulo II. Contaminación del Aire
	Capítulo III. Control de Emisiones Gaseosas
	Capítulo IV. Simulación del Proceso
	Capítulo V. Simulación del Proceso Seleccionado
	Conclusiones
	Apéndice
	Bibliografía



