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RESUMEN EJECUTIVO

Chile es el principal mercado mundial donde se consume acido sulfurico en un fin
especifico distinto a la produccion de fertilizantes fosfatados, por su aplicacion en la
hidrometalurgia del cobre. Esta aplicacion constituye el destino natural del acido
sulfurico producido obligadamente por las fundiciones de cobre en Chile por razones

medioambientales, lo que constituye un excepcional circulo virtuoso.

Es por ello que la regeneracion de acido sulfurico gastado se ve como un proceso
que tomara fuerza considerando que la produccion del acido sulfurico es menor que
la demanda generada internamente en el pais, por ejemplo, en el afo 2010 la
produccion de acido sulfurico alcanzo las 5,13 millones de toneladas frente a las
7,93 millones de toneladas consumida en el mismo afo. Por lo tanto, se propone
realizar un estudio de prefactibilidad técnico econdémico de una planta de
regeneracion de acido sulfurico gastado, disefiando un proceso simple e innovador
en contraste a las tecnologias existentes, dandole un atractivo econdémico en
comparacién a la compra de acido sulfurico fresco y los gastos asociados a la

disposicion del acido gastado.

De acuerdo al estudio técnico llevado a cabo, este proyecto presenta una innovacion
en cuanto a la descomposicion térmica del acido sulfurico que sélo sera llevado a
triéxido de azufre y vapor de agua, a una temperatura cercana a las 390°C a
diferencia del proceso convencional que utiliza temperaturas cercanas a los 1.000°C

en donde se descompone el acido totalmente hasta diéxido de azufre.

En relacion a la evaluacion econémica, se obtuvo una tasa interna de retorno del
54,75% y un valor actual neto de US$ 36.972.507,7, por lo cual, bajo las
consideraciones hechas éste proyecto es rentable.
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INTRODUCCION

Actualmente el acido sulfurico es una de las materias primas mas importantes con
multiples usos en procesos quimicos y de manufactura de productos terminados,
tales como fertilizantes, lixiviacion de minerales y refinacion de petréleo. Una vez
utilizado este acido termina como acido gastado, yeso impuro u otros sulfatos

metalicos, los cuales quedan como residuos.

El acido sulfurico es una sustancia estratégica para la mineria chilena del cobre por
su doble rol de constituir un sub producto de las fundiciones y ser un insumo esencial
para la lixiviacion de minerales de cobre conducente a la produccion de catodos de

cobre SX - EW. Este doble rol cierra un original circulo virtuoso.

A Chile se le reconoce en el mercado internacional como el principal importador de
acido sulfarico, debido a su alto consumo en las operaciones hidrometalurgicas para
la produccion de catodos de cobre SX - EW y el déficit estructural que presenta para

satisfacer esa demanda.

Es por este motivo que se plantea regenerar el acido sulfurico gastado para contar
con un subproducto comercial. En el pasado, los métodos tipicos de la disposicion o

del reciclaje de acido sulfurico gastado incluian.

1. Neutralizacion con cal.
2. Descargas en océanos.

3. Reconcentracion / mezcla de acido sulfurico deshidratado (6leum).

Las actuales regulaciones de control de la contaminacién junto con la disposicién de
areas limitadas han eliminado virtualmente el uso de la neutralizacion y los métodos
de descarga en los paises industrializados. La reconcentracion de acidos débiles
mezclandolos con 6leum tiene limites practicos; de hecho, el método es conveniente

solo para volumenes pequefnos de acido.
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Por lo cual, la regeneracion de acido sulfurico gastado es un método disponible para
obtener un producto de alta calidad y al mismo tiempo que cumpla con las

regulaciones ambientales.

La regeneracion de acido gastado abarca normalmente dos etapas importantes:

1. Concentracion del acido gastado a niveles factibles, mas la separacion de
impurezas.

2. Descomposicion del acido gastado.

Considerando los precios actuales del acido sulfurico’ se ve un repunte en el valor de
éste, aun cuando son dominados por el mercado internacional de los fertilizantes

fosfatados, incentivando la regeneracion en vez de la compra de acido fresco.

Cabe senalar que las actuales plantas de regeneracion son de alto costo de
mantencion y operacidn por lo cual se propone realizar un estudio de prefactibilidad
técnico-econdmica de un proceso mas simple, en donde la inversién inicial como la

operacion justifiquen la implementacion de éste.

! Ver figura N22 , Estudio de Mercado Acido Sulfurico
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CAPITULO |
ANTECEDENTES GENERALES DEL PROYECTO
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Capitulo I: Antecedentes Generales del Proyecto

1. OBJETIVOS DEL PROYECTO

El objetivo general de este proyecto es estudiar la prefactibilidad técnica — econémica
de una planta de regeneracion de acido sulfurico gastado obtenido en plantas de

tratamiento de gases de fundiciones de cobre.

Para alcanzar este objetivo se propone en primer lugar analizar los procesos
existentes para la regeneracion de acido sulfurico gastado, y el mercado que

presenta éste dentro de la mineria en nuestro pais.

Como segundo paso, se propone seleccionar un proceso para regenerar éste acido
planteando los balances de masa y energia respectivos, y disefar los equipos

necesarios para ésta planta.

Finalmente se evalua econdmicamente el disefio planteado para analizar la

factibilidad de llevar a cabo este proyecto.
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2. ESTUDIO DE MERCADO ACIDO SULFURICO

La produccion mundial de acido sulfurico alcanzé un maximo de 198 millones de
toneladas el afio 2007, para declinar posteriormente a 183 millones en el ano 2009,
como producto del fuerte ajuste sufrido a partir del segundo semestre del afio 2008.
Como se refleja en la tabla N°1, el ajuste lo sufrid principalmente la produccién

voluntaria a partir del azufre. (1)

Tabla 1 - Distribucion de la produccion mundial de acido sulfurico

ARG Produccion Distribucién por tipo de fuente del Azufre (%)
(Millones Ton) Azufre Fundiciones® Piritas Otros
2007 198 63,5 27 8 1,5
2008 189 59 29 10,5 1,5
2009 183 58,5 30 10 1,5

Fuente: Joanne Peacock, British Sulphur Consultants

A su vez, la distribucion del consumo de acido sulfurico es liderada por los
fertilizantes fosfatados (64 %), seguido por la industria (28%) y la mineria (8%), de las
cuales 5,2% se emplea en lixiviacion de minerales de cobre y el 2,8% en minerales

de niquel y uranio.

La figura 1 muestra la evolucion del precio del acido sulfurico en el Golfo de México,
uno de los mercados de referencia mas importante, junto a la de los precios del
azufre — su materia prima principal y de los fosfatos DAP®, que corresponden a sus

demandas relevantes.

El mercado internacional del acido sulfurico viene saliendo de un periodo de alta
volatilidad, caracterizado por un subito incremento de precios a partir del afio 2007
para alcanzar su maximo nivel a mediados del 2008 (con un valor de US$452 FOB la
tonelada en Septiembre de 2008), para colapsar en el ultimo trimestre de ese afo. El

afno 2009 fue de una recuperacion a niveles mas propios de este mercado.

? Las fundiciones de cobre, obligadas a abatir las emisiones de gases sulfurosos, son las principales
productoras de acido sulfdrico “involuntario”. También es significativa la produccion de las fundiciones
de zinc-plomo y las de niquel.
* DAP: Di Ammonium Phosphate
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Precios Mensuales (USS FOB/TON)
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Figura 1 - Comparacion de precios e indices de precios del acido sulfurico con el azufre y
fosfatos

Tomando en consideracion el mercado nacional del &cido sulfurico, Chile es
reconocido en el mercado mundial como el principal importador de éste acido como
consecuencia de la demanda para la lixiviacién de minerales de cobre. En virtud de
ello, el puerto de Mejillones es el destino de la mayor parte de las importaciones, por
lo que el precio CIF Mejillones es una de las referencias para el precio del acido

sulfurico en el mercado nacional, como se aprecia en la figura 2.
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En el afo 2009 se registrd una disminucion de 527 mil Ton en las importaciones de
acido sulfurico respecto al afio 2008, debido a un leve aumento en la produccion y
una contraccién del consumo por las condiciones del mercado del cobre. Aun asi
Chile mantiene un lugar principal como plaza de colocacién del acido sulfuarico en el

mercado internacional, como se aprecia en la tabla 2.

Tabla 2 - Principales paises importadores (Miles de toneladas)

Pais 2008 2009
China 1.607 2.826
Chile 2.399 1.872
Estados Unidos 3.478 1.248

Fuente: COCHILCO (PENTASUL, datos de China y EE.UU)

La produccién de acido sulfurico en el afno 2010 alcanz6 a las 5,13 millones de
toneladas, de las cuales solo 210 mil toneladas fueron generados de fuentes distintas

a las fundiciones de cobre*.

A su vez, el consumo de acido del ano 2010 alcanzé a 7,93 millones de toneladas,
de las cuales 7,64 millones se destinaron a las principales operaciones relacionadas
a la mineria del cobre de cobre para producir 2,09 millones de toneladas de catodos
SX-EW, lo que equivale a una tasa de consumo promedio de 3,65 toneladas de acido

por tonelada de catodo de cobre electro - obtenidos”.

La tasa de consumo de acido de 3,65 para el afio 2010, confirma la tendencia de
deterioro en el rendimiento hidrometalurgico (2,86 t acido/t Cu para el afio 2004, 3,24

en el ano 2006 y 3,45 el ano 2008), como se aprecia en la figura 3.

4 Cabe sefalar que las fundiciones producen casi 1 tonelada de acido sulfurico por cada tonelada de
concentrado de cobre tratado, equivalente a 2,9 a 3 toneladas de acido por cada tonelada de cobre
fino moldeado, dependiendo de la naturaleza del concentrado y el grado de captura de gases
sulfurosos.

® Dada la diversidad de la calidad de los minerales lixiviables, las operaciones mineras tienen tasa de
consumo que van desde casi 1 hasta 12
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TASA DE'CCINSUMD UNITARIO
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Fuente: COCHILCO
Figura 3 — Tasa de Consumo de acido sulfurico en la mineria del cobre

En conclusion, es preciso hacer notar que dada la importancia relativa de Chile para
el mercado internacional, generada por su fuerte demanda tiene su repercusién en el
nivel de precios spot. Frente a los bajos precios spot del afio 2009 (menores a 30
US$/ton CIF Mejillones), para el segundo ftrimestre 2010 publicaciones
especializadas lo situaban en un nivel de 140 US$/ton CIF, frente a 90 US$/ton
cotizado para la zona del Golfo de México. Por lo cual para la evaluacion de este

proyecto, se considerara un valor 120 US$/ton CIF.

En la perspectiva de mas largo plazo se aprecia que el precio del acido sulfurico
seguira siendo dominado por el mercado inicial de los fertilizantes fosfatados, que a

su vez determina al precio del azufre.

A su vez, por el lado de la demanda local de acido sulfurico, se estima que tenga un
crecimiento significativo por mayor desarrollo de operaciones hidrometalurgicas,
conducentes a incrementar la produccién de catodos SXEW hasta 675 mil toneladas
hacia fines de la presente década. Ello, significaria una demanda sobre las 3,3
millones de toneladas, frente al consumo actual de 0,7 millones de toneladas.

8
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3. CARACTERISTICAS DEL ACIDO SULFURICO
GASTADO

El acido sulfurico® que se va a utilizar es el Acido grado C generado en la Planta de
Acido de la Fundicion Chagres de Anglo American Chile, en el afo 2007, el cual

presenta la caracterizacion mostrada en la tabla 3:

Tabla 3 : Caracterizacion Acido grado C ano 2007

Compuesto | Unidad | Promedio Méaximo Minimo
H2SO4 % 35,78 45,13 21,82
T.S.S. mg/L 13.399 20.494 6.872

Cu mg/L 4.881 7.680 2.380
Fe mg/L 1.466 3.500 640
Pb mg/L 1.096 2.499 563
Zn mg/L 574 757 409
Mo mg/L 46,7 151 13
Na mg/L 809 1.436 324
Al mg/L 292 508 32
F- mg/L 3.268 4.950 2.125
Cl- mg/L 2.165 5.371 693
Hg mg/L 0 0 0
As mg/L 11.709 15.965 7.320
d gr/cc 1,31 1,40 1,21

Cabe senalar que durante el afo 2007, la produccion de la Fundicion alcanzé a
164.000 toneladas de cobre anddico y 493.000 toneladas de acido sulfurico (2). Por
lo cual se plantea la factibilidad de contar con una planta que genere alrededor de

840.000 toneladas de acido sulfurico al afo.

® Ver Anexo A: Datos Acido Sulfdrico.
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CAPITULO I
DISENO DEL PROCESO
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2.1 REMOCION DE ARSENICO Y METALES PESADOS

Los procesos que existen’ actualmente para remover el arsénico, logran eliminarlo
de los efluentes pero los compuestos sélidos que se obtienen no son estables y no
pueden ser dispuestos de una manera ambientalmente aceptable, siendo necesario

el desarrollo de procesos que logren este objetivo.

Uno de los mayores problemas ambientales que se presenta en Chile es la
contaminacién con arsénico. Esta puede deberse a procesos naturales o a
instalaciones industriales, principalmente mineras. Por ejemplo, en el norte de Chile,
principalmente en la Il Regidn, existe una elevada contaminacion con As de las

aguas naturales. (3)

La mayor parte del arsénico se presenta como arsenopirita (FeAsS), realgar (AsS) y
orpiment (As,S3) (4), minerales que se encuentran habitualmente mezclados con las
especies de cobre que se llevan a procesos industriales. De esta manera, la principal
fuente de contaminaciéon con arsénico proviene de las instalaciones de la industria

cuprifera.

El acido tipo C presenta altas concentraciones de arsénico (como se aprecio en la
tabla 3), lo cual hace necesario abatir esta impureza, para contar con un acido limpio.
Se estima que un proceso de enfriamiento permitira precipitarlo principalmente como
As;03; desde el acido (5) ya que la solubilidad del triéxido de arsénico disminuye
significativamente al disminuir la temperatura desde 70 a 30°C en &cido sulfurico de

un 40 a 60% en peso.

El proceso de enfriamiento se basa en un estudio sobre descomposicion térmica de
acido sulfurico gastado (6), el cual indica que el enfriamiento de soluciones de acido
C al 50% saturadas en trioxido de arsénico, permitiria disminuir la concentracién del

este compuesto desde 14 a 7 g/l, al enfriar desde 70 a 30°C, lograndose una

7 , . ;.
Ver Anexo B: Tecnologias de remocion de arsénico
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importante remocion de arsénico del sistema mediante cristalizacion. Un acido C al
45% muestra una disminucion de solubilidad del trioxido desde 16 a 7 g/l a igual

gradiente de temperatura.

Por otra parte, la remocioén de haluros (fluor y cloro) y mercurio desde acido C, puede
efectuarse en el proceso de evaporacion a vacio del acido (6) (7), previa a la
descomposicién térmica, la vaporizacion debe realizarse hasta alcanzar una

concentracion del 80% en el acido remanente de la vaporizacion.

Por ultimo, la remocién del cobre, fierro, zinc, molibdeno, aluminio y el resto del
arsénico que haya quedado presente en el acido al completarse el proceso de

evaporacion, forman parte del residuo sélido generado en la descomposicién térmica.

2.2 SELECCION DEL PROCESO

El proceso se disefara a partir del estudio bibliografico realizado en el anexo C,
referente a las tecnologias existentes de regeneracion y producciéon de acido
sulfurico a partir de acido gastado, para asi disefiar una tecnologia factible y simple a

la vez.

Se puede observar que existe una gran cantidad de estudios realizados al respecto,
de los cuales la mayoria de ellos utilizan el proceso de evaporacion a vacio en
circulacién forzada en dos o mas etapas (para lograr un mejor rendimiento de
evaporacién) o evaporaciones a presion ambiental. Estas etapas estan relacionadas
al nivel de dilucion en que se encuentre el acido gastado y el nivel de pureza que se
requiere obtener. Pero siguen siendo procesos complejos y a la vez requieren
alcanzar altas temperaturas de operacion. Lo bueno es que muchos de los procesos
existentes, utilizan el calor generado en los diversos procesos que existen en una
planta de acido para calentar o enfriar las corrientes, generando con esto una

optimizacién a estas plantas.

12
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El proceso seleccionado consta de una etapa de remocion de arsénico, como se
explico en el punto anterior mas el proceso de concentracion de acido (evaporacion),
con el cual se lograra la eliminacion de las impurezas presentes en el acido gastado
(Cloruros y Fluoruros). El siguiente paso es la descomposicion térmica del acido
sulfurico, en donde se logra eliminar por completo las impurezas, a una temperatura
aprox. de 400°C, obteniéndose trioxido de azufre y vapor de agua, los cuales son
separados de los componentes en estado liquido, y asi condensar esta corriente y

obtener un acido sulfurico concentrado.

La descomposicidn térmica presenta una innovacion, con respecto a los procesos
convencionales, es decir, la formacion de diéxido de azufre y vapor de agua, en un
rango de temperatura de 700 - 800°C. En éste reactor se dara paso a la formacion de
trioxido de azufre y vapor de agua®, en vez de utilizar un reactor catalitico para la
oxidacion de trioxido de azufre en dioxido de azufre. Este cambio no solo disminuye
los requerimientos energéticos propios de la operacién, sino que también disminuye

los costos de inversion.

2.3 DESCRIPCION DEL PROCESO

De acuerdo a lo mencionado anteriormente, el proceso seleccionado, el cual se

aprecia en la figura 4 consta de las siguientes etapas principales:

e Enfriamiento y filtrado de sdlidos.
e Concentracion del acido.
e Descomposicion térmica.

e Condensacion del acido sulfurico.

® Ver Seccion 2.4 Bases Tedricas del Proceso Escogido

13

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado



Capitulo Il: Disefio del Proceso

El acido gastado es almacenado inicialmente en TK -1 para luego ser enviado a la
etapa de enfriamiento (TK — 2 e | - 1) en donde por medio de dos estanques y dos
intercambiadores de calor se enfria la solucion de acido sulfurico gastado para lograr
la precipitacion del arsénico presente, en la forma de As,O;. Este enfriamiento se
efectia desde los 70°C que viene el acido gastado hasta los 30°C con agua de

enfriamiento, la cual es reutilizada en otras etapas del proceso.

Una vez disminuida la temperatura del acido gastado, es enviada al espesador (D -
1) en donde el precipitado (en forma de pulpa) son enviados a un proceso de
filtracion (F-1) para obtener un barro arsenical, el cual es enviado para su
tratamiento. Mientras tanto el acido limpio es enviado a un nuevo estanque (TK — 3),
en donde se juntan las corrientes provenientes del proceso de filtrado (F-1) y el

espesador.

Una vez limpio el acido sulfurico gastado es enviado al proceso de concentracion por
medio de un sistema de evaporacion de cinco etapas a vacio (ver figura 5), en donde
la corriente gaseosa es enviada a un condensador para luego ser enviada a

tratamiento por la presencia de iones cloruros y fluoruros presentes.

En cambio el acido ya concentrado es enviado a una etapa de precalentamiento de
la solucién (intercambiadores | - 2, | - 3 e | - 4) para disminuir los gastos energéticos
del reactor, en donde se utilizara para su calentamiento la corriente gaseosa
proveniente desde el reactor, para lograr que el triéxido de azufre y el vapor de agua
reaccionen para formar acido sulfurico regenerado (condensacion del acido

sulfurico).

La corriente del acido precalentada a la salida de | - 4 ingresa a la etapa de la
descomposicion térmica, la cual se lleva a cabo en R — 1 en donde se descompone
el acido presente en trioxido de azufre y vapor de agua a una temperatura de 382°C.
La mezcla resultante (trioxido de azufre, vapor de agua, oxigeno, dioxido de azufre y

restos de acido sulfurico que no reacciond) ingresan a un separador mecanico (S -1)
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en donde se descarta la corriente liquida por su baja concentracién de acido y alto
contenido de minerales, la cual es enfriada en | - 4 e | - 6 para su posterior

almacenaje en TK - 5 (estanque de acido mineralizado) para tratamiento.

El acido sulfurico regenerado a la salida de | - 2 es enviado a una ultima etapa de
enfriamiento (I - 5), la cual utiliza el agua proveniente desde TK - 2 e | - 1. Esta
corriente de acido ya fria a una temperatura de 50°C es enviada a un nuevo
separador mecanico (S - 2) en donde la corriente gaseosa, que corresponde al resto
de dioxido de azufre y oxigeno, es enviada a una etapa de desulfuracion de gases,
en donde en contacto con una solucién alcalina se logra la formacién de Sulfato de

Calcio para su posterior comercializacion.

Finalmente la corriente liquida proveniente desde el segundo separador mecanico es
acido sulfurico regenerado al 96% p/p que es enviada a un estanque acumulador

(TK - 4) para su comercializacion y uso.

15
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Figura 4 - Esquema Proceso Regeneracion de Acido Sulfurico
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Figura 5 - Proceso de Evaporacion
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2.4 BASES TEORICAS DEL PROCESO ESCOGIDO

2.4.1 REACTOR (R - 1)

La innovacion que presenta este proceso apunta a descomponer en un reactor el
acido sulfurico en triéxido de azufre y vapor de agua con el fin de facilitar la
separacion de estos componentes, obteniendo una corriente gaseosa rica en trioxido
de azufre y otra de acido sulfurico liquido como remanente el cual se descarta del
proceso. La descomposicién del acido gastado se basa en un estudio de la cinética

de reaccién de éste acido a altas temperaturas (8).

Este estudio postula que en una primera etapa la descomposicién del acido sulfurico
puro mediante la evaporacién y la conversién a trioxido de azufre y vapor de agua;
estos dos procesos ocurren en el mismo rango de temperatura, dejando una mezcla
de estos gases, en donde se observa una disociacion completa sobre los 723 K. El
triéxido de azufre no es estable a altas temperaturas y se descompone, permitiendo
la descomposicion a diéxido de azufre, la cual ocurre sobre los 700 K y haciéndose

completa cerca de los 1.200 K. Lo cual se aprecia en las figura 6 y la figura 7 (7).

—m—H2504 —0O—H20(g) —&—SO02(g)
—4—S503(g) —e—02(g) —0O—H2504(qg)

mole

273 473 673 873 1073 1273 1473
Temperature (K)
Fuente: A Kinetic Study of the Decomposition of Spent Sulfuric Acid at High Temperature
Figura 6 - Descomposicion de Acido Sulfurico puro
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Figura 7 - T° v/s Conversion descomposicion Acido Sulfurico

Se observa que dos reacciones diferentes compiten dependiendo de la temperatura.
La descomposicion del acido sulfurico a trioxido de azufre y vapor de agua es
predominante entre 400 y 700 K. La formacién de pequefas cantidades de diéxido
de azufre se puede observar. Sobre los 673 K la constante de equilibro de la

reaccion 1 (Rxn 1) se incrementa rapidamente

H2m4 Ly ) ms T HEU (Rxn 1)

La segunda reaccidon (representada en la reaccién 2, Rxn 2) es la reduccion del
trioxido de azufre a didxido de azufre. Esta reaccion es de naturaleza endotérmica y
necesita altas temperaturas para que se lleve a cabo, su constante de equilibrio es
mayor a 1 sobre los 1.050 K.

250, — 0, = 280, (Rxn 2)

Como se aprecia en la figura 6 a una temperatura un poco mayor a 673 K se alcanza

un maximo de concentracion de trioxido de azufre, el cual disminuye rapidamente por
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la conversion de éste a dioxido de azufre, por lo que no es recomendable operar a
esta temperatura, para minimizar la perdida antes de alcanzar la conversién maxima
a trioxido de azufre, por lo que se decide que la temperatura de salida del reactor
sera de 655K.

2.4.2 DESULFURACION DE GASES (D - 1)

La desulfuracion de gases, también conocida como FGD (flue gas desulfurization), es
una tecnologia utilizada para remover diéxido de azufre (SO,) desde los gases de

salida, debido a la normativa de proteccion del medio ambiente (9).

La remocion del dioxido de azufre puede realizarse mediante variados procesos,
como se aprecia en la figura 8, entre los mas comunes se encuentran el scrubbing
hamedo, en el cual se utiliza un absorbente alcalino (cal, caliza o agua de mar), los
lavadores spray en seco y los sistemas de inyeccidon de absorbente seco,

observando que los rendimientos de estas tecnologias son mayores al 95% (10).

Flue Gas Desulfurization
|
| |
Once-through Regenerable
| |
| | | |
Wet Dry Wet Dry
Limestone Forced Oxidation Lime Spray Drying Sodium Sulfite L Activated Carbon
Limestone Inhibited Oxidation Duct Sorbent Injection Magnesium Oxide
Lime Fumace Sorhent Injection Sodium Carbonate
Magnesium-Enhanced Lime Circulating Fluidized Bed Amine
Seawater

Figura 8 — Tecnologias de desulfuracion de gases

La reaccion que se lleva a cabo en un proceso de lavado humedo utilizado como

absorbente lechada de cal es la siguiente:

20
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Un esquema de como se lleva a cabo el lavado humedo se aprecia en la figura 9.

M
[
I
|I I|
- |
—— ||
Aue Gas L1
Out Chimney
'y
Absorber
—
Limestone Water Flue Gas
In
_/ R Disposal
> / \_~, Slurry Bleed
N _
Reaction Dew atering
Crushing Slurry Tank
Station Preparation
Tank Process Water

Figura 9 — Esquema general FGD de lavado humedo

Finalmente la cantidad de dioxido de azufre que sale al ambiente junto con los gases
de chimenea se minimiza y se logra obtener un producto comercial que es el sulfato

de calcio hidratado (CaS0O4-2H,0) el cual posee diversos usos industriales (11).

21
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CAPITULO 1lI
BALANCES DE MASA Y ENERGIA

22
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3.1 INTRODUCCION

La planta de regeneracion de acido sulfurico se plantea para una produccion de 100
t/h de acido con una pureza del 96% p/p. El detalle de los balances de masa y
energia para cada una de las etapas involucradas en el proceso de detallan a

continuacion.

En la tabla 4 se muestra la caracterizacion del acido tipo C en funcion de la tabla 3,

considerando las concentraciones maximas experimentadas durante el afio 2007.

Tabla 4 - Acido Tipo C alimentado

Acido gastado | 247.174,83 | kg/h
Cu 1.677,16 kg/h
Fe 764,33 kg/h
Pb 545,73 kg/h
Zn 165,31 kg/h
Mo 32,98 kg/h
Na 313,59 kg/h
Al 110,94 kg/h
F- 1.080,98 kg/h
Cl- 1.172,92 kg/h
Hg - kg/h
As 3.486,44 kg/h

Densidad 1,4 Ka/l

3.2 ESTANQUE ALMACENAMIENTO TK -1

Balance de Masa
¢ No ocurren reacciones en el estanque.

e La estadia de la solucion es sélo pasajera.

Balance de Energia

e Se asume que las pérdidas de calor al exterior son despreciables en las

paredes.
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3.3 ESTANQUES ALMACENAMIENTO TK -2

En los estanques de TK — 2 (TK-2.1 y TK - 2.2) no ocurren reacciones, solo se

utilizan como almacenamiento y enfriamiento de solucién, su residencia es solo

pasajera. En la tabla 5 se muestra la informacion general de las corrientes de entrada

y salida a uno de los estanques de enfriamiento de solucion para el desarrollo que se

presenta. Se considera para los calculos solo un estanque, considerando que los dos

son iguales.

En la figura 10 se pueden apreciar las corrientes de entrada y salida de acido como

también la corriente de agua de enfriamiento (corrientes 01 y 03 respectivamente).

N

Figura 10 - Balance de Energia TK - 2

Tabla 5 - Balance de Energia estanque TK — 2

Corriente 0 Corriente 1
Acido 123.587,41 kg/h Acido 123.587,41 kg/h
T° 70 °C T° 55 °C

El balance de energia a este equipo se desarrolla para enfriar la corriente de acido y

lograr la formacion de trioxido de arsénico. El balance de energia se plantea como:
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TK -2
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En la tabla 6 y 7 se aprecian los calores especificos, las temperaturas consideradas
para cada una de las corrientes respectivas y las entalpias de liquido del agua (12)
para obtener con esto el flujo de agua necesario (magua). El flujo de acido considerado

para los calculos es de 123.587,41 kg/h.

Tabla 6 - Calores especificos TK - 2 (13)

Compuesto cal/g-°C kJ/kg °C
H2SO4 (45%) 0,6359 2,658

Tabla 7 - Temperaturas y entalpias de liquido de Corrientes TK - 2

Temperatura Entalpia de Liquido
Acido entrada 70,0 | °C - -

Acido salida 55,0 | °C - -
Agua entrada 25,0 | °C | 104,83 kd/kg
Agua salida 450 | °C | 188,43 kJ/kg

_ Macide ' CPociao " 8 aciao

Meoue

gue _'ﬂH:.g:.'c.
) 129,587 41 [%ﬁ] 2,658 [;é‘fq] (70[*C] — 55[*C])
e ” ~u0403[] - 188,43 [

K
Magua ™ 58.940,5-1

e

Maguc ™ 58,94 T

Por lo tanto, el agua requerida para los dos estanques de enfriamiento es de:

_mE
Mogug ™ & © 58,94 -

g

m
Magua = 117.898 -
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3.4 INTERCAMBIADOR DE CALOR 1-1

La funcion de este proceso de intercambio de calor es lograr la disminucion completa
de la temperatura del acido sulfurico gastado a 30°C, para lo cual se utilizara agua de
enfriamiento de la misma manera que en los estanques TK — 2. De la misma manera
que en los estanque anteriores, se disefaran dos intercambiadores de calor para
enfriar cada una de las corrientes de los estanques TK-2.1 y TK - 2.2 en los
respectivos | - 1.1 e | - 1.2. Para éste caso se procedera a disenar solo uno de ellos,

considerando que sus caracteristicas son idénticas.

Desde TK - 2

Figura 11 - Esquema Intercambiador | - 1

En la tabla 8 se muestra la informacion general de las corrientes de entrada y salida

al estanque de enfriamiento de solucion.

Tabla 8 - Flujos Intercambiador de calor | — 1

Corriente 1 Corriente 2
Acido 123.587,41 kg/h Acido 123.587,41 kg/h
T° 55,0 °C T° 30,0 °C

Se consideraran las mismas condiciones mostradas en la tabla 6 para el desarrollo
del balance de energia del proceso en las condiciones del acido. Para el caso del
agua, se aprecia en la tabla 9 las condiciones de entrada y salida, considerando que

el agua entra al intercambiador a 25°C y tiene una temperatura de salida de 45°C.

26
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Tabla 9 - Temperaturas y entalpias de liquido de Corrientes | -1

Temperatura Entalpia de Liquido (12)
Acido entrada | 55,0 | °C - -

Acido salida 30,0 | °C - -
Agua entrada 250 | °C 104,83 kJ/kg
Agua salida 45,0 | °C 188,43 kJ/kg

El balance de energia a este intercambiador se desarrolla utilizando las ecuaciones 3

y 4 respectivamente. El balance de energia se plantea como:

_ Maoide " EPooide " & 0ids

nt

sgue =48 gua
12358741 [’T‘lﬂ] 2,658 [é‘%] . (55[C] — 30[*C))
Hague T —um.ag[“j—g - 13&43[%];

.
Megug ™ 90,294,252

i
it
Magua ™ 98,23 T

Por lo tanto, el agua requerida para los dos estanques de enfriamiento es de:

3
Mooy ™ & ¥ F8,233 %

l‘H3
Mogus ™ 19640 y

3.5 ESPESADOR

Una vez enfriado el acido, es llevado a un estanque de sedimentacion por la
generacion de particulas sodlidas (cristales) de trioxido de arsénico. El acido sin
impurezas descarga por rebalse, lo cual se puede apreciar en la figura 12. En cambio

el sedimento es enviado posteriormente a etapa de filtrado.
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Figura 12 - Espesador

El balance de masa se plantea con las siguientes consideraciones:
e EIl Tridxido de arsénico que precipita es el 50% p/p

e Acido a corriente 4 es el 5,0% p/p del 4cido alimentado
Fy=Fy+F,
F;‘ = (]',95- . FE

Donde:
F, = Flujo alimentacion espesador® (kg/h)
F3 = Flujo overflow espesador (kg/h)

F4 = Flujo underflow espesador (kg/h)

Por lo tanto, al considerar la ecuacion 4, el flujo de la corriente F4 es de:

kg
F, = 0,05+ 247.174,82 [?l

F, = 12.38574—

Y el flujo overflow, al considerar la ecuacién 3, es de:

Fs =F: _F_:_

? Corresponde al flujo de ambos intercambiadores en | - 2

(Ec. 3)

(Ec. 4)
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kg kg
F, = 24717482 [_I] — 1238574 [—!I
I F

k
F, = 25491608 —

Al considerar un balance al triéxido de arsénico se debe considerar, la suposicion
antes planteada con lo cual las corrientes F3 y F4, quedan con un flujo de trioxido de
arsénico de 1.743,22 kg/h cada una respectivamente, en comparacion a los 3.486,44

kg/h con los cuales viene la corriente de alimentacion al espesador (F»).
Por lo tanto, en la tabla 10 se aprecia el balance de masa del espesador.

Tabla 10 - Balance de Masa Espesador

Corriente 2 Corriente 3 Corriente 4
Acido 247.174,82 kg/h Acido 234.816,07 kg/h Acido 12.358,74 kg/h
As 3.486,44 kg/h As 1.743,22 kg/h As 1.743,22 kg/h

3.6 FILTROF-1

La corriente 4, proveniente desde la etapa de la decantacion, debe ser filtrada para
recuperar el acido sulfurico gastado presente en esta pulpa que se forma. Es por ello
que se pretende filtrar esta corriente para recuperar el 95% p/p del acido sulfurico
gastado presente en dicha corriente. Una representacion de ésta etapa se aprecia en

la figura 13.

<>

ﬁﬂﬁ*

Figura 13 - Esquema Filtro F - 1

Para el desarrollo del balance de masa, se consideran las siguientes suposiciones

planteadas:
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Todo el triéxido de arsénico presente queda retenido en el filtro

Al haber desarrollado el proceso de filtrado se envia la corriente 6 hacia el estanque

TK — 3. En cambio, la corriente 5, puede ser enviada a tratamiento para la

eliminacién del arsénico presente.

En la tabla 11 se aprecia, el detalle de las corrientes involucradas en esta etapa del

proceso.

Tabla 11 - Balance de Masa Filtro F — 1

Corriente 4 Corriente 5 Corriente 6
Acido 12.358,74 kg/h Acido 617,94 kg/h Acido 11.740,80 kg/h
As 1.743,22 kg/h As 1.743,22 Kkg/h As - kg/h

3.7 ESTANQUE DE ALMACENAMIENTO TK - 3

Una vez filtrada la solucion en F-1, la corriente de acido recuperado (corriente 3) con

la corriente de acido limpia desde espesador (corriente 6) se mezcla en este

estanque de almacenamiento TK — 3, como se aprecia en la figura 14.

v

<,

-

<

\/

Figura 14 - Esquema Estanque TK - 3

El balance de masa se plantea de la siguiente manera para TK - 3:

F'}-F5'-Fﬁ.

(Ec. 5)
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Donde
F7 = Flujo salida TK - 3 (kg/h)
F3 = Flujo de rebalse acido limpio desde espesador (kg/h)
Fe = Flujo desde filtracidon (kg/h)

Por lo tanto, al considerar la ecuacion 5, el flujo de salida desde TK — 3 es de:

Kk k
F. = 23481607 [—ﬂ +11.740,80 [—gl
[

i

Fom 245.55 ﬁB?%
f

Con respecto al balance de energia se asume despreciable las pérdidas de calor con

las paredes

3.8 EVAPORADOR DE CINCO EFECTOS E -1

Para la remocion de algunas de impurezas (F, Cl y Hg) presentes en el acido
gastado se plantea una etapa de evaporacion, lo que segun datos bibliograficos logra
remover un 90% p/p de las impurezas antes mencionadas. El proceso de

evaporacion se aprecia en las figuras 15 y 16 respectivamente.

ko
o]

o

Figura 15 — Esquema general E-1
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YOS o Py S o R o Pt
I e B el

Figura 16 — Esquema detallado proceso E-1
Entrada

Se espera evaporar un fluj3R97131.844,39 kgyfh de agua para concentg@p el acido

desde 45,13% a 97,00% en cinco etapas para lo cual se utilizara vapor a 2 atm.

En la tabla 12 se aprecia los datos principales de las corrientes 8 y 9

respectivamente.

Tabla 12 - Corrientes de entrada y salida de Acido engxtlada

Corriente 8 Ad®lsrriente 9
Kg Acido  246.556,87 kg/h Kg Acido  114.712,49 kg/h
T° 30 °C T® 95 °C
F- 1.080,98 kg/h F- 108,10 kg/h
Cl- 1.172,92 kg/h Cl- 117,29 kg/h
Hg - kg/h Hg - kg/h

Para el desarrollo del balance de masa y energia al evaporador se plantean en la
tabla 13 los datos necesario de entalpias y calores de vaporizacion a las distintas
etapas y en la tabla 14 los calores especificos del acido sulfurico gastado,
considerando como supuesto que en cada etapa se evapora la misma cantidad de

agua'®.

Tabla 13 - Datos de Entalpias Etapas E - 1 (12)

L, H liquido | H vapor
(o] [o]
Presién (atm)| T (°C) | AT (°C) | A (kJ/kg) (kJ/kg) (kJ/kg)
o
Vapor al 1 ; 125,0 2.187,19
efecto

Ebull 1y cond 1 2,00 120,8 4,20 2.199,80 | 507,44 | 2.707,60
Ebull 2 y cond 2 1,60 113,8 6,97 2.218,96 | 478,17 | 2.697,40

1% Este supuesto es solo para obtener los datos de capacidad calorifica.
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Presion (atm)| T (°C) | AT (°C) | A (kJ/kg) H&'J‘}Ego '?k‘ﬁf;)r
Ebull 3y cond 3 130 1076 | 623 | 223580 452,03 | 2.688,00
Ebull 4ycond4 | 0.90 97.1 | 10,50 |2.263.60 | 408,08 | 2.671.65
Ebull 5y cond5 | 0,80 93,90 | 3,20 |2.272.00| 39459 | 2.666,50

Tabla 14 - Calores especificos Acido Sulfurico Gastado (13)

Conlc_:ggtg:mon Cp (kJ/kg_°C)
al 1° efecto 45,13% 2,614
al 2° efecto 50,53% 2,476
al 3° efecto 57,41% 2,266
al 4° efecto 66,45% 2,058
al 5° efecto 78,87% 1,884
salida 97,00% 1,423

Con los datos expuestos anteriormente en las tablas se plantearan el balance de
masa general y los balances de energia a cada una de las etapas, los cuales se

aprecian desde la ecuacion 6 a la ecuacion 11, como se aprecia en la figura 17.

B T e T e e e
g g gt g Lg

Figura 17 —Esquema Evaporador E - 1

Balance de Masa acido

E=E=“E!“E3“E,‘“EE“M (EC 6)

Balance de energia al 1° efecto

W-4, +C-ep-t,=E -Hg + 5, cpgy -t (Ec. 7)
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Donde:
S, =C—E, (Ec. 7.1)
Balance de energia al 2° efecto
Ey-Hgy +5)-cpgy -tgy = Ey-Hgy + 5y - cpga - tgp (Ec. 8)
Donde:
Balance de energia al 3° efecto
Ey-Hega +5;-CPgy T =E3-Hpy +5;-0Pgy -y (Ec. 9)
Donde:
§;=C-E,-E,-E, (Ec. 9.1)
Balance de energia al 4° efecto
Ey - Hpyg =53 -0Pg3 U5y =E4 -Hpy + 54 P35y - Tgs (Ec. 10)
Donde:
5*=E_E!_EE_E3_£* (EC 101)
Balance de energia al 5° efecto
Ey-Hpy =5, CPgy bgy =Eg -Hygg +M-epy -ty (Ec. 11)

A continuacion se muestra el desarrollo de cada una de éstas 6 ecuaciones, las
cuales fueron desarrolladas por medio de la herramienta Solver de Microsoft Excel.
kg

k
246.556,27 [,—3] =E +E+E +E +E + 1.14.?12,4*-:;[?]
ﬂ
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W 2.187,19 [:;i + 246.556,87 ‘k—g] . 2,614 [;‘—‘r,ﬂ] . 50[*¢]

k[
kg.

kf
= E, 27076 [ —

£, 37076 [% - (ﬂﬁ.ﬁﬁﬁﬁ? ﬁ’g‘] - E}_ 2476 ke ] + 120,8[*C)
= £, . 2.697.4 [k’r (zam 556,07 [— ~E-E) z,zaa[%]
. 113,8[C]

£, 26974 [R‘ ] 246.556,87 [ﬁrg] E,— E-'n + 2,266 [Ft ':] 113,8[*C]

k
= [, - 2.688 [E + (24658607 [TE] - I~ £, - )- 2056 [kg_{'ﬂ]

+ 107,6[*C

Ea.-z.aaa[ﬁ—] 245.55@&?[ ﬁ] Ey=E —Ey) E,!‘JEE-[R c] 107,6[*C]

246.356.87 E.',_ 2-&?6 — - 120,8[*C]
+ (sesssos[] - &) 2076

3
= E, - 2.67165 [é] + (246.556,87 - E, - £, — E - E,) - 1,884 [kg_f'ﬂ]

+ 97,1[*C]

E,  2.671,65 [:—‘f] 246.556,87 [E] -E -E, —-E - E,,J + 1,884 - 97,1[*C]

k
-E,. Maﬁ,a[—] 114 nz.ew[ 2] 1428 = ‘f . 98[5¢)
Obteniendo como resultado:

k
Pluja Vager vive (W) = 42.575.26 —
kg
Flujo Vaper 18 efacte (E;) = 15.867,12 "y
kg
Flujo Vaper 2% efacto (E,) = 21,552,850 "y

Flujo Vapor 3% ¢facto(f;) = 26.656,20 k—f
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k
Flujo Vapor 4% efecto(E,) = $1.594,94 ?F

k
Flujo Vapor a condensador(Ey) = $6.193,3¢ Tg

La economia del proceso de evaporacion es de 3,11 kg de agua evaporada por cada

kg de vapor requerido para el proceso, como se aprecia en la ecuacion 12.

Fluje die dgua Evaperada (EC 12)
Fluie da ¥aper vive alimentade )

econemia evaporador =

Ei“E-:".'EE“E;"'Ei
W

151844.15 [kg agua EI'WHEWE#G]
42.375,26 [ﬁﬁ—*hﬂﬁl

kg agua evaporada
kg vapor

gconomia ¢ a‘ﬂpemdm' =

aconomia evaporador =

economia evaperador = $,11

3.10 CONDENSADOR C -1

El flujo de vapor proveniente desde la ultima etapa de evaporacion debe ser
condensada, para lo cual se utilizara agua de enfriamiento (cw), como se aprecia en

la figura 18.

Figura 18- Esquema C - 1
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Este flujo de agua de enfriamiento sera alimentado a una temperatura de 25°C hasta

80°C. En la tabla 15 se aprecian las entalpias de requeridas para la condensacion.

Tabla 15 — Entalpias de liquido y vaporizacién condensador C-1

Temperatura (°C) | Entalpia (kJ/kg)
25 104,83
80 334,9

Por medio del balance de energia se determinara el flujo de agua necesario para

condensar el flujo de vapor proveniente desde la ultima etapa de evaporacion (Es)

Cesde £=1 ™ _'E?:.‘g:.': (Ec. 13)

Me_z " AvgporizacionE-5 — _r'!ll.'-.‘j"}'.ﬁ. ! ':"'H"EI}IL‘-:I.F.'- (EC 14)

(Ec. 15.1)

Magug ™

| _ 3619339 [i“f—] . 2.272,0[k]]
Hegwe = (m&.aa [%] - 334&[%]}

K
Mggyg ™ 3574 ’.'.'i>‘?ar

3
il
Magug ™ CLTN T

Por lo tanto, al agrupar los flujos condensados desde cada uno de las etapas del
proceso de evaporacion, se obtiene un flujo de desecho (agua), el cual se aprecia en
la tabla 16, la cual es enviada a una planta de tratamiento para eliminar los fluoruros

y cloruros presentes.

37
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Tabla 16 — Composicion corriente liquido de descarte

Compuesto | Flujo masico(kg/h)
Agua 174.219,3
F- 972,88
Cl- 1.055,63
Hg -

3.11 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -2

Una vez concentrado el acido y eliminado una parte de las impurezas presentes en el
acido gastado, la corriente 9 ingresa al intercambiador de calor | — 2 para disminuir el

gasto energético del reactor.

Se elevara la temperatura de la corriente 9 desde los 95°C, con los cuales sale desde

el proceso de evaporacion, hasta una temperatura de 125°C.

Para realizar el calentamiento de esta corriente se utilizara la corriente gaseosa
proveniente desde el intercambiador | — 3 para disminuir su temperatura desde los

200°C hasta los 105°C, como se puede apreciar en la figura 19.

¢

-

Figura 19- Esquemal | - 2

En este rango de temperatura ocurre la formacion de acido sulfarico, expresada en la

reaccion 3, a una temperatura de alrededor de los 150°C,

503; "'H:'n = H:SE"; (Rxn 3)
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En las tablas 17 y 18 se muestran los flujos de las corrientes 16 y 17 tomando en
cuenta la reaccion 3 antes planteada para el desarrollo del balance de masa. Estos
resultados son obtenidos en la etapa de descomposicidn térmica del acido sulfurico y
presentados en las tablas 28 y 29 respectivamente’”’. Las cuales seran explicados en

los puntos siguientes.

Tabla 17 — Flujo masico y molar corriente 16

Compuesto | Flujo Masico (kg/h) | Flujo Molar (kmol/h)
SOs3 (9) 79.297,70 991,2
H20 (9) 21.835,16 1.213,1
SO (9) 1.962,01 30,6
02 (9) 490,50 15,3

Tabla 18 — Flujo masico y molar corriente 17

Compuesto | Flujo Masico (kg/h) | Flujo Molar (kmol/h)
SOs(g) 3.993,12 -
H20 (g) 97.139,56 221,8
H2SO4 - 991,2
SO2(9) 1.961,60 30,6
02 (9) 490,24 15,3

El planteamiento del balance de energia se desarrollo por medio de la ecuacion 16,

la cual es representada por la figura 20.

Qii-l? = aHr‘lﬂl"fﬂﬂi’fi L &Hranri:’rl T ‘EHFFEI‘:IIFI'BE (EC 16)
Figura 20 - Esquema representacion balance de energia
" En la seccion 3.14, se aprecia en detalle del calculo de éstas corrientes
39
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SH oo crantes = (Miggy - CPsgg + Myag - CPygg + Msgy - CPsgg + Mgy - Cpgy)
"W referencia T renrrniu-

(Ec. 17)

kJ
kg+-*C

k k k
+ 19620 [?5] 0,219 + 490,5 f] 0,297 [m—ff,c]] . (25[¢] - 200[*C))

k & k
Y A— ?M??ﬁr[{] 0,219 [Tffc] 42188516 Tg] . 0,58

LY A— -5.55&.*;154,35%

&M rgucios ™ (Miyzses * CPugsos = Mygg ' CPyng + Mygy * CRsgy = Mgy * CPgy)
';Fiﬁﬁd"ﬂ = T‘F‘I‘fi‘l"ﬂ'ﬂiii}
(Ec. 18)

Y S— T [%] . 1,423 [ﬁ:—f‘c] +5,993,12 ['%'] . 0,58 [kgi*f:]
- 1#361,6[%] « 0,219 [%f,‘:] + 490,24 [%F] « 0,297 [k;—:fﬂ:]} = (1087
- 25[*C])

K
UL — uzaa.waﬁaf

Para el desarrollo del calculo de la entalpia de formacion debemos considerar la

reaccion 3, con las entalpias de formacion expuestas en la tabla 19.

Tabla 19 — Entalpias de Formacion | - 2

Compuesto | AH formacién (kJ/kmol) (12)
S0Os5 395,72
SO, -296,83
H.O (g) -241,8
H>SO4 -813,989
T° referencia: 25°C
&H?Pi“i'.'lﬂﬂﬁﬂ - ‘55.'#::#&?*. (EC- 19)
Bl ypenceian = (B8 fygsgs — 8H 5oz — & fyzp) - melesygs (Ec. 20)
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Y, S— I—au.w [%] ~595, ?z[k m - 24 a[k m” awﬂz[k“*‘”]

K
& egecitng ™ _EE?"{QE‘Q?T:I
Por lo tanto, al reunir los términos de la ecuacion 16, el calor entregado por la
formacion del acido sulfurico es:

ki

G = (-s3saamas[l]) + coonaoaon[h + szl

k

Fromyr = 4.‘&%.1&1‘?%
Al obtener el calor entregado por el enfriamiento y formacién del acido sulfurico se
debe corroborar el balance de energia por parte de las corrientes 9 y 10 para el

calentamiento del acido sulfurico gastado.

En la tabla 20 se aprecia el flujo de acido a calentar como las temperaturas de
entrada y salida desde el intercambiador, donde la temperatura de salida sera

calculada.

Tabla 20 - Corrientes de entrada y salida de Acidoen | - 2

Corriente 9 Corriente 10
Acido 114.712,49 kg/h Acido 114.712,49 kg/h
T 95,00 °C T 125,48 °C

La capacidad calorifica utilizada para el acido sulfurico es la expuesta en la tabla 11

a una concentracion de 97%, es decir 1,423 kJ/kg-°C.
_Qﬁrﬂfﬂ' = '?".lﬁ-—"_l'.’ (EC 21)

q:..'.-:n = Maaczn” C.H‘a-a::a- ' &Tac-.-:n (EC 22)

k k
@acrgo ™ 114.712,49 [?9] -1423[;?& f ﬂ:] - (98[*C] — 12548[])

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado 41



Capitulo Ill: Balances de Masa y Energia

Qaeice = —4974.730,1 [I;—f]

Por lo tanto, al reemplazar en la ecuacién 21 obtenemos

: k
w?e.?w.r.[%] a -wmaz,?é

3.12 INTERCAMBIADOR DE CALOR | - 3

Un segundo intercambiador es utilizado para seguir elevando la temperatura del
acido sulfurico gastado antes de ingresar al reactor. En ésta etapa del proceso el
acido gastado elevara su temperatura desde los 125°C hasta los 160°C, como se

aprecia en la figura 21.

Para lograr esta elevacion de temperatura se enfriard la corriente gaseosa
proveniente desde SLV - 1, representado por la corriente 14, desde 382°C a una
temperatura de 200°C. El detalle de estas corrientes se puede apreciar en la tabla 21

y 22 respectivamente.

Figura 21 - Esquema Intercambiador de Calor | - 3
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Tabla 21 — Flujos a enfriaren | - 3

Corriente 14 Corriente 16
T 382 °C T 200 °C
SOs(9) 79.297,70  kg/h SO3(g) 79.297,70 kg/h
H20 (g) 21.835,17 kg/h H.0 (g) 21.835,17 kg/h
802 (9) 1.962,00 kg/h SO, (g) 1.962,00 kg/h
02 (9) 490,50 kg/h 02 (9) 490,50 kg/h

Tabla 22 — Flujos de acido a calentaren | - 3

Corriente 10 Corriente 11
Acido 114.712,49 kg/h Acido 114.712,49 kg/h
T° 125,48 °C T 160,00 °C

Por lo tanto, el balance de energia en esta etapa del proceso queda representado

por las siguientes ecuaciones:
Cro-13 = —@as-1s (Ec. 23)
Migg-gy - CPygmyy - ATygoqy = =(Tmy - €p) - ATy, (Ec. 24)

Donde m; y Cpj, corresponden a las masas y capacidades calorificas de los gases de
la corriente a enfriar; éstas ultimas se aprecian en la tabla 23. La capacidad calorifica
para calentar el acido sulfurico gastado sera el mismo que se utilizé en el

intercambiador | - 2

Tabla 23 — Capacidades calorificas Corriente 14 - 16 (13)

Compuesto| Cp (kJ/kg-°C)
SO3 0,219
SO, 0,219

H20 (g) 0,580
(o 0,297

Por lo tanto, el balance expuesto en la ecuacion 23, queda representado por:
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114,712,449 [E'Tg] - 1,428 [ﬁ «(160[%¢] — 128.48[*C))

kg k] kg kf
= - (rea972|5]] - ozue [ ] + 2sesar [F] - ase [ ]

kJ

- 1.?&2[%]- 0,219 [—] - 4?9.5[%] + 0,296 [R;:‘F I1:]_) + (200[*C]

kg *C
- 382("C])

2.970.093,37 % o 2.57 cu.wz.ﬁz%

3.13 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -4

Por ultimo, el intercambiador | — 4, es la etapa previa al reactor de descomposicion

térmica del acido sulfurico gastado. En este intercambiador se precalentara por

ultima vez el acido desde una temperatura de 160°C a 180°C.

Esto se llevara a cabo enfriando la corriente liquida proveniente desde SLV — 1 la

cual se enfriara desde los 382°C a 170°C, lo cual se aprecia en la figura 22 y en las

tablas 24 y 25 respectivamente.

>

<

Figura 22 - Esquema Intercambiador de Calor | - 4

Tabla 24 — Corrientes a calentaren | - 4

Corriente 11

Corriente 12

Acido
T

114.712,49 kg/h

160,00

°C

Acido
T

114.712,49 kg/h

180,00

°C
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Tabla 25 — Corrientes a enfriaren | - 4

Corriente 15 liquido descarte Corriente 15 liquido descarte
H2SO4 (1) 11.127,11 kg/h H2SO4 (1) 11.127,11 kg/h
Inertes 5.578,65 kg/h Inertes 5.578,65 kg/h
Total 16.705,77 kg/h Total 16.705,77 kg/h
T° 382,00 °C T° 175,81 °C

Por lo tanto, el balance de energia en esta etapa del proceso queda representado

por las siguientes ecuaciones:
gmaz =~ (Ec. 25)
Migg-gz " CPyg_gz * ATy 13 = — Mgy Cpyp ATy (Ec. 26)

La capacidad calorifica para calentar y enfriar el acido sulfurico gastado sera el
mismo que se utilizdé en el intercambiador | — 2. Para este balance de energia se
supondra como masa de la corriente 15 (m1s), solo lo aportado por el acido presente

y no los inertes incluidos en ella.

Por lo tanto, el balance expuesto en la ecuacion 26, queda representado por:

11471249 [%] 1,423 [k;—fg] . (180[°¢] - 160[*C])

- -11127,11 [E} . 1423 [k;—’rc] . (175,81[%¢] - 382[*¢])

R
K, K,
a7 1?-4&% = ﬁ.EM.?%?,E%

3.14 REACTOR DE DESCOMPOSICION TERMICA R -1

La descomposicion de acido sulfurico, como se aprecia en la reaccion 2, se lleva a
cabo a una temperatura de 382°C. La conversidon del acido sulfurico a trioxido de
azufre a ésta temperatura es del 90% (8). Ademas a ésta temperatura el trioxido de

azufre también se descompone a didxido de azufre en un 3% (ver reaccion 3). La
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representacion de este proceso se aprecia en la figura 23.

Capitulo Ill: Balances de Masa y Energia

ffgﬁ'ﬂ',} =% 5'93 T H:ﬂ

50 - 505 + 1/, 0,

O

9

Figura 23 - Esquema R - 1

(Rxn 4)

(Rxn 5)

El reactor a utilizar sera un reactor de tipo PFR con resistencias eléctricas para lograr

una temperatura homogénea a lo largo de éste.

Los datos necesarios de peso molecular de los distintos compuestos y elementos

involucrados en este proceso se aprecian en la tabla 26.

Tabla 26 — Pesos Moleculares

Elementos | PM (kg/kmol) Compuestos | PM (kg/kmol)
Cu 63,50 H2SO4 98,0
Fe 55,80 SO; 80,0
Pb 207,20 H.0 18,0
Zn 65,40 SO, 64,0
Mo 95,40 Oy 32,0
Na 23,00
Al 27,00
F- 19,00
Cl- 35,40
Hg 200,50
As 75,00
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La corriente 12, que representa, el flujo de entrada al reactor se aprecia en la tabla
27 como flujo masico y molar respectivamente utilizando los datos entregados

anteriormente en la tabla 26.

Cabe senalar que debido a que el acido gastado no se encuentra puro (se encuentra
en un 97%), se considera para el balance de masa y energia, que el acido y el agua

presente como independientes uno del otro.

Tabla 27 — Flujo masico y molar corriente 12

Flujo Masico (kg/h) | Flujo Molar (kmol/h)
H,SO4 111.271,12 1.135,4
Agua 3.441,37 191,2
Cu 1.677,16 26,41
Fe 764,33 13,70
Pb 545,73 2,63
Zn 165,31 2,53
Mo 32,98 0,35
Na 313,59 13,63
Al 110,94 4,11
F- 108,10 5,69
Cl- 117,29 3,31
Hg - -
As 1.743,22 23,24

Al desarrollar las reacciones 2 y 3 simultdneamente y tomar las consideraciones de
conversion expuestas en los puntos anteriores, se aprecia en las tablas 28 y 29

respectivamente los flujos de salida del reactor en flujos masicos y molares.

Tabla 28 — Flujo masico y composicion masica corriente 13

Flujo Masico (kg/h) | Composicion Masica

H2SO4 (1) 11.127 1 9,25%
SOs3(9) 79.297,7 65,92%

H,0 (g) 21.835,2 18,15%

SOz (9) 1.962,0 1,63%

02 (9) 490,5 0,41%
Inertes™ 5.578,6 4,64%

Total 120.291,1 100,00%

12 . . . . . )
Los inertes se consideraran desde este momento a todos los minerales e impurezas presentes en el acido
gastado (Cu, Fe, Pb, Zn, Mo, Na, Al, F-, Cl-, Hg y As)
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Tabla 29 — Flujo molar y composicion molar corriente 13

Flujo Molar (kmol/h) | Composicién Molar
H2SOq4 (1) 113,5 5,01%
SOz (9) 991,22 43,70%
H20 (9) 1.021,88 45,05%
SOz (9) 30,66 1,35%
02 (9) 15,33 0,68%
Inertes 95,61 4,21%
Total 2.268,2 100,00%

Para el desarrollo del balance de energia se requieren las entalpias de formacién y
las capacidades calorificas de los compuestos que reaccionan, los cuales se
representaron en las reacciones 2 y 3 respectivamente. En las tablas 30 y 31 se

aprecian estos valores.

La temperatura de entrada al reactor es de 250°C y la temperatura de salida sera de
382°C.

Tabla 30 — Entalpias de Formacion

Compuesto| AH formacion (kJ/kmol)
SO; 395,72
SO, -296,83
H,O -241,82
H2SO4 -813,989

T° referencia: 25°C

Tabla 31 — Capacidades Calorificas utilizadas en R - 1

Compuestos| Cp (kJ/kg°C)
SOs; 0,219
SO, 0,219

H20q 0,580
H.SO4 1,423
O, 0,297

El planteamiento del balance de energia se desarrollo por medio de la ecuacién 27,

la cual es representada por la figura 24.

Q= ‘ﬁ’Hrrﬂ.rmrlus T ‘iHrﬂﬂrnﬂu T ‘ﬁ’Hprnd'urrm' (EC 27)
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382°C

2502C AH
Productos

AH
reactantes

252C

AH reaccion

Figura 24 - Esquema representacion balance de energia

AH ouctantes ™ My2s504 * CPuzsos ™ {.rrwfmnrm = rﬂmtrﬂdﬂ) (EC' 28)

kg kf
LY, —— L [?] u 1,423 [M' “r:] = (28[*C] — 180[*C])

&

isf??ﬂﬁizFﬁﬁG?ﬂ'T = -';Eiﬁliiﬁbzgliﬁ:l é(&} ;&

SH productas ™ (Migzsos * CPaases = Moy * CPoy + Mygg * CPpze + Mgz * CPgez =+
Mgz * Csz) * (Tsatida = Freferencia)
(Ec. 29)

kg Kl kg1 k]
BH gy ogucea; = (11127,11 =~ » 1,423[59 : ‘J + 4905 [?] = 0,297 [kg =
ke ky

h kg-*C
kg k

+ 792977 f « 0,219 [ﬁs ‘F 'r]}“ (382[°C) — 25[*C))

K
+ 21.833,16 = 0,08 [R:f‘c] + L962 ?E] = *J,Z].E‘[

K
ﬁﬁﬁrah:ﬁs m 165788797 ?'f

Para el desarrollo del céalculo de la entalpia de formacién debemos considerar las dos
reacciones involucradas en el proceso (reacciones 2 y 3). Las cuales se representan

en las ecuaciones 30, 31y 32.
'iH.—inr.'rrﬂ.f:-: = &HFFGCCFIIIH'L -:' &'HFFGCESIIIH z (EC 30)

B ysppaiany ™ (8H frny + 8H fyzp — 8H fyreps) - molesy egg (Ec. 31)
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Y A [5?5.?3[%] 3 (-34:.,&2[% ) - (-s13.989 [%]J]

+ 11354 [@

B, earciong ™ 1.??%.?413,53%

8H pocoiinz = (8H sz — 8B fp5) - melesgy, (Ec. 32)

&M reacottng ™ [('2?5.35 [%]) - QEEE;?I[%]:}] - 50,66 [@

K
Sl egocion ™ —2L230,01 ?'F

K, k
SH ansacim = 109894003 [Fj] + (—21.3230.81 [%]]

k
& yeaccitn ™ 13??.?*??.3{

Por lo tanto, al reunir los términos de la ecuacién 27, el calor requerido en el reactor

es.
k k k
G = -24.542.514 [ﬁ 4 1.9??.?&%,5[{] +16.578.879,7 ?'I
g = -a.&eﬁ,?za,sg

Como estamos frente a que éste reactor sera alimentado de calor por medio de
resistencias eléctricas para mantener homogénea la temperatura al interior del
reactor. Para esto se considera la siguiente conversion para obtener la potencia

requerida.

5

1 MW= 3.600.000 h

Por lo tanto, el consumo de energia eléctica es:
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Fotencia =

Capitulo Ill: Balances de Masa y Energia

Feotencia =

3.15 SEPARADOR S -1

6.885.924,5 F};ﬁ]

K
3.600.000 4 7

Potenclae = 1,91 MW = 3,0 MW

(Ec. 33)

Una vez obtenida una mezcla liquido vapor desde el proceso de descomposicion

térmica, se requiere separar la corriente importante en esta etapa, la corriente 14, y

desechar el liquido (acido sulfurico gastado que no reacciond) junto a los minerales y

compuestos representados por los inertes.

<.
A

Figura 25 - Esquema R - 1

En la tabla 32 se expone en detalle el flujo de alimentacion al separador (corriente

13), con las respectivas corrientes de tope y fondo (corriente 14 y corriente 15

respectivamente).

Tabla 32 — Corrientes S — 1

Corriente 13

HoSO4p 11.127,01
SO3q  79.297,03
H.Og  21.835,01
SOy 1.961,98

O2(g) 490,49

Inertes  5.578,65

kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h

Corriente 14
SO34 79.297,03
H.O 21.835,01
SOy, 1.961,98

O2(g) 490,49
Total 103.584,51

kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h

Corriente 15
H2SO4p 11.127,01 kg/h
Inertes  5.578,65 kg/h
Total 16.705,66 kg/h
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Total  120.290,17 kg/h|

3.16 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -5

La ultima etapa del enfriamiento del acido sulfurico regenerado, le corresponde al
intercambiador de calor | — 5, el cual tiene como funcion enfriar la corriente de acido
sulfurico regenerado desde los 105°C hasta la temperatura de almacenamiento, que
sera de 50°C, como se puede apreciar en la figura 26. Este enfriamiento se logra

utilizando agua proveniente de la corriente 03 que viene desde el intercambiador | - 1

Figura 26 - Esquema Intercambiador de Calor | - 5
En la ecuacion 34, se aprecia el balance de energia de este equipo.
Q'.I.'—‘.‘E = _Qag:.'a s Friamisnes (EC- 34)

Cabe senalar que en el proceso de enfriamiento del acido sulfurico regenerado hay
que considerar la condensacién del agua que trae dicho acido. En la ecuacion 35 se

aprecia en detalle el calculo de Q.

irags ™ [mn‘guc ' &H-',EIJG-:LH,I- T Miggug * 'j':'ﬂ‘;l#."iiﬁ.ﬁﬁ.". T Magua Abcagatng ] T
[(Msgz » CWsoz + Moz » CRoz * Magsoa * CPuzses) * (Tigitae ™ Tencrada )

(Ec. 35)

En la tabla 33, se aprecian las entalpias requeridas para la condensacion del agua
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Tabla 33 — Estados y entalpias de corriente a enfriaren | - 5

Temperatura (°C) Estado Entalpia (kJ/kg))
105 vapor 2.884 1
vapor 2878
100 Vaporizacion 2.258,9
liquido 4191
50 liquido 209,3
Tabla 34 — Corriente a enfriaren | - 5
Corriente 17 Corriente 18
T 105 °C T 60 °C
H20 3.993,12 kg/h H.O 3.993,12 kg/h
H.SO4 97.139,58 kg/h HoSO4 97.139,58 kg/h
SO, 1.961,60 kg/h SO, 1.961,60 kg/h
0O, 490,24 kg/h 0O, 490,24 kg/h

Tabla 35 — Capacidades calorificas utilizados en | - 5

Compuesto | Cp (kJ/kg-°C)
SO, 0,219
Oz 0,297
H,SO4 1,423

Reorganizando la ecuacion 35, y considerando los datos obtenidos en la tabla 33, el
calor de Q,.5, queda determinado por:

(Ec. 35.1)
&y =

Inﬂi;iﬁ ' [.‘H'll.'."; - H'l':? T A‘:'ﬁi‘ﬂl‘i-"ﬁfi.‘.“: T h;c - ﬂ'l[."i}

+ [(mggy = CPgpz + Moy CPpp + Myzses * CPrasos) * (Tomiide — Tencrada )]
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k
Gz = 9.998,12 [—E]

k]
2&?&[— -93%41[ "15&'&[;] 509,54 ] 41?1[k]

kJ

g . ﬂf.?] [
[(1.%1,5-:[ ]a,zw[ _¢] 490,2 4[ 0,297 7

+ 97.198,58 [?5’] 1,428 [ﬁ,;—ic]_ . (50[°C] - 108] ‘c]}]

ﬁ'
?{ ] = 1-?21@553&?}

Una vez obtenido el flujo de calor que se requiere retirar, tomaremos nuevamente la
ecuacion 34 para obtener la temperatura de salida del agua para retirar este calor
obtenido anteriormente, la cual se aprecia en la ecuacién 36.

—Slez 4 H

MoprelEnce o8

(Ec. 36)

x ey oz W P
Hﬁ‘ﬁ'ifﬁfﬁ" cerrente U4 ENIrEGE corriente U4

Donde Hentrada corriente 04 COrresponde a la entalpia encontrada anteriormente.

~1.721.853,38 [%5]

M . , =

Jalide carrienre 04

ki
+188.43 [—]
314.349,6 [E‘ﬂ kg

kf

Hiatide corrtencens ™ 1835, kg

Por lo tanto, la temperatura a esta entalpia es de:

Teorrtensens = 470%C

3.17 SEPARADOR S -2

Por ultimo, debido a que durante el proceso de enfriamiento de la corriente gaseosa
a lo largo del proceso de enfriamiento hay parte de los gases que no condensan, por

lo cual, antes de enviar la solucion de acido al 96% de pureza, la mezcla debe
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ingresar a un separador liquido — vapor para separar la mezcla liquida de los gases

indeseados.

s

.

oT

Figura 27 - Esquema SLV -2

En la tabla 36 se expone en detalle el flujo de alimentacion al separador (corriente 48

18), con las respectivas corrientes de tope y fondo (corriente 19 y corriente 20

respectivamente).

Tabla 36 — Corrientes S - 2

Corriente 19

Corriente 20

Corriente 18
H,O 3.993,12
H,SO, 97.139,58
SO, 1.961,60
O, 490,24
Total 103.584,54

kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h

SO, 1.961,60 kg/h
O, 490,24 kg/h
Total 2.451,84 kg/h

H,O
H>SO,4
Total

3.993,12 kg/h
97.139,58 kg/h
101.132,7 kg/h

20

Con este ultimo separador, se obtiene un flujo de acido sulfurico regenerado de

101.132 kg/h (101 ton), como se aprecia en la tabla 37, con una composicién del

96% de pureza.

Tabla 37 — Composicion acido sulfurico regenerado

Compuesto | Flujo masico (kg/h) Composicion masica
H.O 3.993,12 4%
H2SO4 97.139,58 96%

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado

55



Capitulo Ill: Balances de Masa y Energia

3.18 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -6

El acido descartado en el proceso de SLV — 1 antes de almacenarlo, debe ser
enfriado, lo cual se hizo en parte en | — 4, pero solo llegando a una temperatura de
170°C. Por lo cual, se presenta | — 6, cuya funcion sera enfriar este acido de descarte

a 70°C para su posterior almacenaje como se aprecia en la figura 28.

Figura 28 - Esquema | - 6

Para este enfriamiento, se utilizara una parte del agua proveniente desde | — 5. El
balance de energia se presenta en la ecuacion 37, en donde buscaremos el valor de
la entalpia de salida del agua, para obtener con ello a que temperatura sale esta

agua.

W agsoaree © CPosscavee " Al gescarce ™ “Magua " Fraiide cgue — Fencracs agua) (Ec. 37)

Acido descarte

Donde: mineralizado
CPsozaarra = MATIK[ kg *C
Honerada ague (475C) = 193,89 k] /kg
Mgoug ™ 116.905.09 kg/h
Tabla 38 — Composicidn acido sulfurico regenerado
|  Corriente liquido descarte | |  Corriente liquido descarte |
56

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado



Capitulo Ill: Balances de Masa y Energia

H2SOq4 (1) 11.127,11 kg/h H2SOq4 (1) 11.127,11 kg/h

Inertes 5.578,65 kg/h Inertes 5.578,65 kg/h

Total 16.705,76 kg/h Total 16.705,76 kg/h
T° entrada 175,81 °C T° salida 70,00 °C

Por lo tanto, ordenando la ecuacion 38, y utilizando los datos antes expuestos, la

entalpia de salida de agua es:

) --L;r-lgfr.t;t:.['i-?-] . 1,423 [WF‘L,Q . (175,81[[c] - 70[c])

Hﬁ‘-ﬁiiﬂ-ﬁ agus T - L1829
11690509 iﬁ]
K]
H.u.‘:da sarriense 0% T lﬁﬁ-hﬁ

Por lo tanto, la temperatura a esta entalpia es de:

T

corvience g3 ™ 40FC

3.19 DESULFURACION A - 1

En esta etapa del proceso se plantea un tratamiento a los gases provenientes del
separador S — 2 para que se reduzca en gran medida el contenido de dioxido de

azufre presente y asi evitar la emision de éste a la atmosfera.

L

I

Figura 29 - Esquema A - 1

Este proceso utiliza una solucién alcalina al 40% en peso de hidréxido de calcio

57
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(Ca(OH),), la cual es obtenida desde la reaccién 6, la cual es alimentada a un

sistema de absorcion para formar sulfato de calcio (CaSO,), segun la reaccién 7.
Eﬂﬂ'. _5:_'. - Hg. ﬂ.:;l-_ — cﬂ":_aﬁ-}r_v.‘:‘j (RXﬂ 6)
Ca(QH)yy, + 5Qqcy, + %01 = Hy @, = CaSQy - 2H, 0 (Rxn 7)

La corriente 19, proveniente desde el separador mecanico presenta la siguiente

composicién, como se aprecia en la tabla 39.

Tabla 39 — Composicion masica y molar corriente 19

Compuestos| kg/h % p/p kmol/h | % molar
SO, 1.961,6 | 80% 30,65 | 66,67%
0O, 490,24 | 20% 15,32 | 33,33%

La columna de absorcién presenta una recuperacion del 99% de didéxido de azufre

(14), por lo cual el hidréxido de calcio, segun la reaccion 6 es de:

kmeal
3065 kmol
males E'L:I:{TH}:,;EI-_ - _f_‘r'ggﬁ - 30 GE [ E;ﬂ' ]

Con este valor se procede a obtener la masa de oxido de calcio y de agua requerida

para formar la solucién alcalina al 40% p/p, segun la reaccion 7.

kmel kg kg
TGS E‘aﬂ,:ﬂ = 30985 [—] « 58 —— = 1.733,2 [?]

h kmel
kmol kg LT3
masa Hy 0, estequiometrica = 30,35 ] W——=0071 |—
kmel Lk
k ﬁEl'?Q [kg
masa H,0,, tetal = 557, 1[ ‘?] + 17332 [ g ] = 31569 =
hl 40% L i ]

La cantidad de agua adicional agregada para formar la solucién alcalina al 40%

representa:

kgl 60% 1 rkmel kmel
masa HyOpy adiclonal = 1.735,2 [?] ' 4{}%. 13[ ]‘

] 14445[ A
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Por lo tanto, la formacion del sulfato de calcio hidratado y los gases de salida se

presenta en la tabla 40.

Tabla 40 — kmol involucrados en columna absorcion A -1

Compuestos | Entrada |Reacciona| Produce | Salida
Ca(OH), 30,95 30,34 - 0,61
SO, 30,65 30,34 - 0,31
02 15,32 15,17 - 0,15
H,O 144,43 30,34 - 114,09
CaS04*2H,0 - - 30,34 30,34

Por lo tanto, los gases de salida poseen la composicion que se presenta en la

siguiente tabla.

Tabla 41 — Gases de salida A -1
Gases a Chimenea | kmol/h Kg/h
SO, 0,31 19,62
Oz 0,15 4,74

Como producto comercial se obtiene sulfato de calcio hidratado.

kmel
]

]- 1529w 461168 [f‘—fr]

masa Casd, » 2H.0 = 30,54 [
" - kmel

Si el sistema de absorcion no intercambia calor con los alrededores y la temperatura
de entrada de la solucién alcalina es de 25°C, mediante el balance de energia se
calculara la temperatura de salida de los gases de chimenea como del sulfato de

calcio hidratado.
@ = A gaceances * JHR-:Z'&E&E L2 d'H:.tr'-:-:::u:'."n; (Ec. 38)

Para el desarrollo de cada uno de los términos involucrados en la ecuacion anterior,

se presenta en las tablas 42 y 43, los datos termodinamicos necesarios.

Tabla 42 — Capacidades calorificas en A -1
Compuesto | Capacidad Calorifica (kJ/kg°C)
SO, 0,219
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Oz 0,297
CaS0, 0,111
H,O 418

Tabla 43 — Capacidades calorificas en A -1

Compuesto Entalpia de Formacion
(kJ/kmol)
Ca(OH), - 986,09
SO, - 296,83
CaS0q4 - 1.432,69
H.O - 285,80

Como datos para obtener la entalpia de reaccion debemos considerar los gases
provenientes desde S — 2 mas la solucion alcalina, como se aprecia en la ecuacion
40.

AH = AH, + AH

reccianies gases soluctdn elcaling (EC 39)

|

k?’t]ra.ﬂ[ u ]-;-4?{1.24 [k‘?"“&] ma?

AH g, = |1.9616 [ e

- (28[*C] - B[ C])
AHygep; = —13.9384 [%]

AH, . =0

saluwaidn alfoaiine

Esta entalpia es cero, considerando que la temperatura base es 25°C y la solucién

alcalina es alimentada a la misma temperatura.

Por otro lado, la entalpia de reaccidon considera la reaccién 5, con los datos de la
tabla 43.

A fizeese) ™ {-1%2.&3 [;‘—;]—(-?aa.w [E—Q +-296 ‘%[:f] T [:; ) }
3065 []

kf
AH Rgoqy, = 4.169,32 [?]
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Finalmente la entalpia de productos se aprecia en la ecuacién 40.

ﬁffprﬂéwhs = ﬂHEEEEE & chifmenex T dHElW.-EH; ] (EC' 40)

il g

gudiss & aiimenes

- liﬁfﬁl[%?] G231 [%'E] - &, IZ—F Q297 [%'ﬂﬂ « (' = 28[*C])

k "
ﬁﬁgﬂﬁ G chimenga [5,5 2 [ﬁ-_{ﬂl (T = 25["'3]}

) A— (4&11.&&[%]- [1,11[ ﬁ;‘_fﬁdj- (T - 25[*C])

dcag0, om0 ™ (59?,3E [J—{c]] (7 = 25[*C))

AH o guccos ™ (5.52[% 450728 [%]) (T — 25[C])

Reemplazando los términos en la ecuacion 39, considerando el proceso adiabatico,

la temperatura de salida de A — 1 es:

0= -15.9384 [%{ + ¢.1a?,55[%] + (5.52 [% + 511,96 [%]) (T = 28[°C))

T = 44,05[*C] ¥ 45[°C]
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3.19 TORRE DE ENFRIAMIENTO

Para el desarrollo, del balance de masa y energia a la torre de enfriamiento,
consideraremos las temperaturas que se aprecian en la figura 30, para determinar el
rango y el approach de la torre. El flujo de agua a la torre de enfriamiento es de
314.349,59 kg/h que equivalen a 314,34 m®h.

Temperatura agua entrada (43°C)

Rango

Temperatura agua salida (25°C)

Approach
Temperatura bulbo humedo (20°)

Fuente: Elaboracién propia
Figura 30 — Rango y approach torre de enfriamiento
Para la operacion de una torre de enfriamiento debemos calcular el flujo de agua de
reposicion que se debe agregar por efecto de la evaporacion de ésta, la cual se

aprecia en la ecuacion 41 (13) (15).
W, =W, +W. + W, (Ec. 41)

Donde:
W, = agua de reposicion
Wy = pérdidas por disefio
W, = pérdidas de blowdown (purga)

W, = evaporacion del agua

Las pérdidas por evaporacion (W,) se estiman por:
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We = 0,00085 . W, - I:'i"‘qll - T_{]I (Ec. 42)
Donde:

W = flujo de agua circulando

T1— T, = Diferencia de temperatura del agua, en °F

e 1.8 [°F
W, = 000085 - 314,34 [T] - (43[C] — 25[*C]) %
w = 65|
’ ' h
Las pérdidas por disefio de la torre (W4) se estiman por:
W, = 90,0002 - W, (Ec. 43)

En los disefios se asume que este tipo de perdidas es menor al 2% del flujo de

alimentacion a la torre de enfriamiento.

me
W, = 0,0002. 514,34 ?

m>
h

La cantidad de purga se puede calcular en funcion del numero de ciclos de

W, = 0,062

concentracion necesario para limitar la formacion de incrustaciones. Los ciclos de
concentracion son la proporcidn de solidos disueltos en el agua que circula a los
sélidos disueltos en el agua de reposicion, ya que los cloruros permanecen solubles
en la concentracion, es decir, los ciclos de concentracidn se expresan como la
relacion entre el contenido de cloro de la circulacion de las agua y el agua de

reposicion.

Como valor de disefio se puede asumir que hay entre 3 a 5 ciclos. Por lo tanto la

cantidad de agua de purga requerida se determina por:
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W, = We=(oicior=1 W5 (Ec. 44)

ciclias=1

2 ) g
868 |5] - (8- 1)-0.062[%]
E=-1

W‘h =
- m*
Wy, = 2,10 T

Por lo tanto, el agua de reposicion considerando la ecuacion 41 es de:

4

) e e | i
W_ =865 |—|+ 0,062 + 21—
' f k| b

m> |
W, = 1081 {—
k|

El paso siguiente es determinar el flujo de aire (G) requerido para enfriar el agua de
proceso, para lo cual se asumira que el aire ingresa a una temperatura de 20°C con
una humedad del 30% y sale desde la torre a 30°C con una humedad del 50%. En la

tabla 44, se muestran los datos obtenidos desde carta psicométrica.

Tabla 44 — Datos corriente aire torre de enfriamiento

Temperatura (°C) | Humedad (%) | Entalpia (kJ/kg)
Entrada aire 20 30,00 33,00
Salida aire 30 50,00 64,50
c=L -
s TR R =R,

Donde:
T4 — T, = Temperaturas de entrada y salida de agua de enfriamiento.

h1 — h2 = Entalpias de entrada y salida de aire.
cp = Capacidad calorifica del agua

L = Flujo de agua alimentada a la torre
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G = Flujo de aire alimentado a la torre.

43[*C] = 25[*C]

64,5 [%] — 3300 [{-‘é—]

k
G = 750,846.4 [F—‘f

ﬁ—amaw&?[k‘g] 41&[ K ]
TR R T kg o

Con este valor de flujo de aire alimentado, se determina la cantidad de calor extraido

desde el agua, por medio de la siguiente ecuacion.
@eorre + Lo By = G(hy — k) (Ec. 46)

Donde:
Lo = Flujo de reposicién de agua

To = Entalpia agua de reposicion (a 20°C)

kg kJ kf m? kg
= 7508464 [—] 64,5 [—] - 33,&&[—] ~ 1081 |— -mc&u[—
@eorre h ( kg kg ) 8 h md
k]
6386 [—]
kg
k]
Gorre = 32.9‘&1,335[?]
La eficiencia de la torre de enfriamiento se determina por:
7 - i - 108 (Ec. 47)

rFange maparoach

48[*C] - 25[*C]
"™ a8l z8[C]) + (25[°C] - zorc]) 00

n = 82,140
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CNAPI'TULO \Y;
DISENO DE EQUIPOS

66
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4.1 INTRODUCCION

En el presente capitulo se explicara el disefio de los equipos principales involucrados

en el proceso de regeneracion de acido sulfurico.

Para el desarrollo de cada una de las etapas del proceso, se puede apreciar en el
anexo D el andlisis del porqué se ha elegido disenar los equipos con Duriron

considerando el medio en la cual el acido esta en contacto con los equipos.

Ademas en el Anexo E, se presentan las diversas graficas utilizadas para el disefio

de los equipos involucrados en el proceso.

4.2 ESTANQUE ALMACENAMIENTO TK -1

Segun los datos obtenidos desde el balance de masa y energia, este estanque
recibe un flujo de 218.380,2 I/h, y considerando un sobredimensionamiento del 20%,

la capacidad del estanque es de:

; - - j fi] o l[nﬁ]
Capacidad TK — 1 -1&.3&9.2[;1]-1[“]'J-'zﬂ'mw[t]

Capacidad TK —1 = 262,05 m®

Las dimensiones necesarias para contener esta capacidad se presentan en la tabla
45,

Tabla 45 - Dimensiones TK - 1

Unidad Medida
Diametro 9,2 m
Area 66,5 m?
Altura 4,0 m
Volumen 266 m?

Al estar presente con una solucion que contiene particulas sélidas se disefiara un

agitador para mantener homogénea la solucion.
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Para determinar la potencia requerida en el tanque se deben considerar diversos
valores, como son la velocidad de rotacién, densidad y viscosidad de fluido, etc.
Estas variables dependen de la geometria del estanque y parametros de “forma” (16)
(17) . Las bases para la correlacion de potencia se desarrollaron por medio del

numero de Reynolds (Nge), el cual fue definido por:

Ny, = %ﬁ (Ec. 48)

Donde:
D = diametro del agitador medido de punta a punta (cm)
N = Velocidad de agitador (rps)
ps = Densidad del liquido (gr/ml)
Me = Viscosidad del liquido (poise)

Para el caso del acido sulfurico gastado utilizado en este estanque, se aprecian en la

tabla 46, los datos requeridos para obtener el numero de Reynolds.

Tabla 46 - Dimensiones TK - 1

Parametro Valor Unidad

D 300 cm

N 15 rpm

0,250 rps

Densidad de acido 1,4 g/ml
Viscosidad de acido 0,705 poise

Por lo cual, al considerar la ecuacion 48, el numero de Reynolds es:

(800 [cm])? - 0,250 frps] - 1.4 ;%r]

0,705 [poise] = 4406009

ﬁt.:lg =

Con el valor obtenido del Nge, hay que ingresar a la grafica E16 para obtener el
numero de potencia, Np, considerando los parametros de forma, los cuales se

presentan en la figura 31:
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Tabla 47 — Parametros de forma disefio agitadores (18)

Factor de Forma | Razén Descripcidn
S1 T/D Diametro estanque / diametro agitador
S2 Z/D Altura de agitador desde base estanque /
didmetro agitador
S3 L/D Largo de hoja agitador / diametro agitador
S4 D/W Diametro agitador / ancho de hoja
S5 T/B Diametro estanque / ancho bafle
S6 H/D Profundidad de liquido en estanque /
didmetro agitador
S7 # Numero de hojas de agitador
S8 Grados | angulo
S9 # Numero de bafles
Tabla 48 — Parametros de forma disefio agitadores
Parametro Valor Unidad

T 920 cm

D 300 cm

Z 200 cm

L 80 cm

W 50 cm

B 40 cm

H 330 cm

Hojas 6 hojas
Bafles 4 bafles

Por lo tanto, el valor del numero de potencia es de:

N, =4

b
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Ancho de Bafle, B
P Largo de Hoja, L

= )

-

,  Alra Liuido, H

J -

Diametro Agitador, D \ /
1
i

Digmetro estanque, T

Figura 31 - Parametros de agitador

I Profindidad Agitador. Z

Con este valor de potencia obtenido podemos calcular la potencia del motor eléctrico
requerido segun el disefio realizado utilizando la ecuacion 49.

'-l-:I ‘-PI
o St 0P0g

= (Ec. 49)

F:t‘lg'.'r:r'.d:r
Donde:

Je = 981 cm/s?

- (025 [rpal)* - (500 [enl)® - 14 [ ]

g cmi
Procnenica = = 2167431192 —
rEquerida . G 5
9ol =

Convirtiendo las unidades de la potencia obtenido a HP, obtenemos

g cm 1 HP
= = v r
Prequerida = 2161431192 [F—] 7500000 28

Prequerige ™ 289 HP

Considerando una eficiencia de motor de 90% (19), obtenemos una potencia del
motor de:
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B EHP
Q.90

= 32,1 Hpw 40 Hp

F.""'.?Fﬁ'." -
Por ultimo, se aprecia en la tabla siguiente un resumen del disefio de TK — 1.

Tabla 49 — Disefo TK - 1

Caracteristica Detalle
Diametro estanque 9,20 m
Altura estanque 4,00 m
Volumen estanque 266 m°
Potencia motor agitador | 40 Hp

4.3 ESTANQUE ALMACENAMIENTO TK - 2

Estos estanques enfriaran la solucion de acido sulfurico gastado por medio de un
serpentin. Para calcular los coeficientes de transferencia de calor en el serpentin y
en el anulo, se deben conocer diversos parametros, como son la longitud del

serpentin, caracteristicas de caferia utilizada, diametro estanque, etc.

El serpentin sera hecho con tubo de 2 plg, de donde se consideran los siguientes

datos.

Tabla 50 — Dimensiones tuberia de acero 2 plg

Caracteristica Valor Unidad
Superficie por pie lineal (a”) 0,622 pie?/pie lineal
@ externo (d,) 2,380 plg

0,060 m
@ interno (D) 2,067 plg
0,05 m

Cedula N°40

Fuente: Figura E1

Para el desarrollo del disefio del equipo se considerara solo uno de los estanques,

debido a que ambos son de iguales dimensiones.

La longitud del serpentin (L) necesarias para N vueltas, lo determinamos por la
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siguiente ecuacién (20):

L=Ny(2 mr)t +p? (Ec. 50)

Donde:
N = numero tedrico de vueltas del serpentin
r = radio medio del serpentin, tomado desde la linea central de la hélice hasta
la linea central del serpentin (m)

p = espacio entre cada vuelta del serpentin, medido de centro a centro (m)

r= 3-1 (Ec. 51)
Py=B+2-d, (Ec. 52)
B=C—4-d, (Ec. 53)
p=15-d, (Ec. 54)

Donde:
B = diametro externo del cilindro interno (m)
C = diametro interno del cilindro externo (m)
Dy = diametro medio de la hélice (m)

d, = diametro externo del serpentin (m)

Para el calculo de B, debemos considerar que el estanque que se planea desarrollar
tiene un valor de diametro interno (C) de 6,00 m. Por lo tanto, la longitud del
serpentin es de:

Bwm gl ([m] —4- 006 [m]= 5758 m

D,=57E8 [m] =~ 2.006[m] =5878m

5878 [m]
'f‘ | T |

298 m
#»=15-006[m]=009%m

Por lo tanto, la utilizar la ecuacién 50, la longitud del serpentin es de:
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L NJ(2-m-29%[m])2 + (0.08[m])* = 1841 N

El paso siguiente, es determinar el volumen ocupado por el serpentin (V.), el cual se

determina por la ecuaciéon 55:
V= L ;;]'E oL (Ec. 55)
® -
V.= e (0,06 [m])*- 1841 N = 0,052N

En cambio, el volumen ocupado por el anulo (V,) es de:

Vv,==.(c*-B8%.p.N (Ec. 56)
© = % ((6,00 [m])* — (5,758 [m])*) - 0,09-N = 0,201N

Por lo tanto, el volumen disponible para el flujo de acido sulfurico gastado en el anulo
(Vr) es:

v, =V, -7, (Ec. 57)

Vy = 0,201N — 0,052N = 0,149N

Por el anulo, fluye acido sulfurico que sera enfriado desde 70°C hasta 55°C por
medio de agua de enfriamiento, el coeficiente de transferencia de calor se determina
por las siguientes ecuaciones.

Nge m S22 (Ec. 58)

Donde:
De = didmetro equivalente (m)
Gs = velocidad masica del acido sulfurico gastado (kg/m*h)

M = viscosidad del acido sulfurico gastado (kg/m-h)

D, = :% (Ec. 59)
73
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5 4.0149 N 017
- m il it
¢ w:0,06[m]-1841N
c = M (EC 60)
¥ lict-g")-(Dk.-2R.] |

Donde:
M = Flujo masico de acido sulfurico gastado (kg/h)
Dy1 = didmetro interno de la hélice

Du2 = diametro externo de la hélice

Dy, = 5,878[m] — 0,06[m] =s5818m
Dy, = 5,878[m] + 0,06[m] = 5938 m

Para calcular la velocidad masica del acido sulfurico gastado (Gs) se debe mencionar
que el valor del flujo masico de acido sulfurico gastado (M) corresponde a 123.587,41

Kg/h. este flujo es el que proviene desde TK — 1.

_ 128.587 41 [&hﬁ']

g; = w g a o - - »
7+ (((6.00 [m])? = (5,758[m])*) = ((5.938[m])? = (5.818[m])*})

k
G = 110.054.67 i
: m=h

Para completar el calculo del numero de Reynolds debemos obtener el valor de la
viscosidad del acido a una temperatura promedio, con la cual obtendremos los datos
desde las figuras del anexo E.

70[*c] + 55[°C
Tredia = e ~ [ ]= 62.585C (144.55F)
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Tabla 51 — Propiedades fisico acido sulfurico gastado TK - 2

Propiedad Valor Unidad

Viscosidad (M) 13,69 kg/m-h
Capacidad Calorifica (cp) 2,66 kd/kg-°C
Conductividad térmica (k) 3,168 kJ/h-m-°C

Por lo tanto, considerando la ecuacion 58, el numero de Reynolds es de:

0,170 [m] - 110.054,67 [ﬁ]
13,69 [%%]

Debido a que el numero de Reynolds se encuentra en un flujo laminar, el calculo del

Ng, = = 1.366,4

coeficiente de transferencia de calor en el anulo (h,), es representado por la siguiente

ecuacion (21).
:%3- =0,6-NoF. N (Ec. 63)

Mgy = B (Ec. 64)

L5

Donde:
Cp = Capacidad calorifica (kd/kg °C)
k = Conductividad Térmica (kdJ/h m °C)

Reemplazando los valores en las ecuaciones 63 y 64, obtenemos:

i _5442!;1—;, ::"i;]..r;t,ﬁ. | 56645% "..E-ﬁﬁ[r;,th]'lﬁ?[ﬁgﬁ]- o
o oarlel o osassf—g]

K]
h, = 873.89 e

Con el valor de h,, el paso siguiente es obtener los datos del coeficiente de
transferencia de calor del serpentin (hi,). Que para el caso de este estanque sera

agua de enfriamiento.
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Lo primero que se comprobara sera la velocidad del fluido dentro del serpentin, por

medio de la siguiente ecuacion.
- (Ec. 65)

Donde:
q = flujo volumétrico del agua (m*/h)

A: = area de seccion transversal del serpentin (m?)

El flujo de agua considerado para el disefio, es el obtenido en el balance de masa y

energia, que corresponde a 58,94 m°/h.

Lal

=]

AF-T (Ec. 66)
o (008 [m])* .
4 m Tt 4|m]' = 0,019 m?

Por lo tanto, la velocidad del fluido dentro del serpentin es de:

3
i
_ 58,94 [T

Tl = —
0,.019[m*]

I pia
= 310%1=—% 28,2 =——

fl ¥
Para calcular el numero de Reynolds debemos obtener el valor de la viscosidad del
acido a una temperatura promedio, con la cual obtendremos los datos desde las

figuras del anexo E.

1] A RlE
- 350 - 23l 35,08 (95,55F)

T“‘.m';a

Tabla 52 — Propiedades fisico del agua en TK - 2

Propiedad Valor Unidad

Viscosidad (M) 2,882 kg/m h
Capacidad Calorifica (cp) 4,18 kd/kg °C
Conductividad Térmica (k) 2,262 kd/h m °C

Densidad 995,65 kg/m®
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Por lo tanto, el numero de Reynolds es de:

Nge = =2 (Ec. 67)

0.08[m] - 51.021 ] - 995,65 28]

Vae = 2882 ;L]

Como estamos frente numero de Reynolds en régimen turbulento, el coeficiente de

= 5358441

transferencia de calor debe ser calculado por:

"‘?' 0,36- Mg " - Np2® (Ec. 68)

&

"4.15[&,—;%] . 2,882 [;‘E%]

Fad
_ 2263 [—f—]
hem” "Gl 36 . 535844,199 .

o
Kf
- ' =
h, = 2071289 Tl IC

Al estar frente al disefio de un serpentin, debemos corregir el coeficiente de

transferencia de calor, el cual queda determinado por:

B = by [14 35 (2] (Ec. 69)
_ ﬂ.ﬁ&[m]} Kf
— T ¢ . -1 o || — —
By _ctnz,aa[;? 3 C] [1 - 3,5 (E.ETE!M] l 2132985 ——
-h (2
By, ™ by, {dﬁ) (Ec. 70)

b —3152%5[ ] Ma[m])—ﬂ?ng;&—f{;
A P T T T hm? &€

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor total del sistema, queda

representado por la siguiente ecuacion, donde el factor de obstruccién es de
9,7839X10°.
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Lollilig (Ec. 71)
. o
Y= ( : - 9,7839 w-i)
— h‘ - ﬁ. - - w
17.77445 [—d| 873988 [t
K/
U =77016 i

El siguiente calculo es determinar el area requerida para la transferencia de calor,
para lo cual se calculara primero la diferencia media logaritmica (LMTD) de las
corrientes.

LMTD = Taeide encrada™ Tzgua mim:e.l" Tacide salida ~Cogua entrads ..-l (EC 72)

¥ apido entrade -logua salida.)

I

= s
b gutde saiida —‘aguwe entrada.,

(7o[*c] — 48[*c]) - (85[*C] — 25[C])
1 $70[°C] = 45["
55|%C| - 25[7

LMTD =

= 27480

Por lo tanto, el area requerida se determina mediante la ecuacion siguiente, donde el

calor (Q), fue obtenido en el balance de masa y energia y es de 4.927.545,14 KJ/h:

g (Ec. 73)

T mEMTER

4.?3‘:.545,1[%] rsen

- T -
770,16 [t - 27.41C]

A

Lo ultimo para contar con el disefio completo del serpentin es determinar el numero

de vueltas de éste dentro del estanque, el cual se determina por:

N =—— (Ec. 74)
Mol =/

238,5[m*]

— G707 vueltas
w 0,06[m) - (E‘g—?)

Nwm
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N = &8 vusliar

La altura del cilindro necesaria para acomodar 68 vueltas del serpentin es de:

H=Np+d,) (Ec. 75)
H = 68:(0,09[m] = 0,06[m]) = 10,2 m = 10,5 m

Al estar presente con una solucion que contiene particulas sélidas se disefiara un

agitador para mantener homogénea la solucion en este estanque.

Se utilizaran las mismas ecuaciones 48 y 49 respectivamente para el desarrollo del

disefio, por lo cual se pasara por alto la explicacién de algunos puntos.

Para el caso del acido sulfurico gastado utilizado en este estanque, se aprecian en la

tabla 53, los datos requeridos para obtener el numero de Reynolds.

Tabla 53 — Parametros agitador TK - 2

Parametro Valor Unidad

D 180 cm

N 20 rpm

0,333 rps

Densidad de acido 1,4 g/ml
Viscosidad de acido 0,71 poise

Z 120 cm

L 50 cm

W 35 cm

B 40 cm

Por lo cual, al considerar la ecuacion 1, el numero de Reynolds es:
Np, = 214468

Se consideraran los mismos parametros para obtener el valor del numero de

potencia, el cual es de:

ﬁ'i‘ L

Con este valor de potencia obtenido podemos calcular la potencia del motor eléctrico

79
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requerido segun el disefio realizado utilizando la ecuacion 49.

P « = 5.3 [hp]

reguerid

Considerando una eficiencia de motor de 90% (19), obtenemos una potencia del

motor de:

55 HPF .
Protor ™ W = 5,92 [Hp] &6 [Ap]

Por ultimo, se aprecia en la tabla siguiente un resumen del disefio de TK — 2.

Tabla 54 — Disefo de cada estanque en TK - 2

Caracteristica Detalle
Diametro estanque 6,00 m
Altura estanque 10,5 m
Volumen estanque 288,4 m°
Potencia motor agitador 6 Hp
Calor transferido 4.927,5 MJ
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado acido 873,88 kJ/h m?°C
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado serpentin | 17.774,45 kJ/h m?°C
LMTD 27,4 °C
Area de Transferencia del serpentin 233,5m®
Altura requerida para serpentin 6,18 m

4.4 INTERCAMBIADOR DE CALOR I -1

Este intercambiador continuara enfriando la soluciéon de acido sulfurico gastado. El
calor intercambiado por ambas corrientes y obtenido desde el balance de masa y

energia es de:

K
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Para el calculo del LMTD, se supondra flujos en contracorriente como se aprecia en

la ecuacion 76. En la tabla 55, se aprecian las temperaturas involucradas',

| ; - - . - S el -
LMTD = Usside entrada “Egan im"‘-r;-r Usside salids Faguam enfrada !
] = - -

I Tastdv enir aile ~Cagus salida
L1

Laelde salide "Tagua antrads

(Ec. 76)

Tabla 55 — Temperaturas corrientes | - 1

Corriente 2 Corriente 02
Acido entrada 15351’,00 ZIC:; Agua salida 15139 Z(F;
Acido salida ggg :g Agua entrada 275%0 :(F;
Por lo tanto, el LMTD es de:
LMTD = (131[°F] = 113(°F]) — (86[*F] — 77[*F]} _ 1268 °F

(121[*F] = 112[°F])

N T B k)]

Para el caso de este intercambiador, supondremos un Up de 150 BTU/hpie®°F. Por lo
tanto, el area de transferencia requerida es de:

4=_%-0 (Ec. 77)

«MTadp

F.F96.551 E?]

i b 4.004.39 pie=
h - pig= - °F

A=
12,98[*F] - 15&[

Para éste disefio supondremos los siguientes datos para los tubos utilizados en el

intercambiador, los cuales fueron obtenidos desde la figura E2.

Tabla 56 — Caracteristicas de tubos | - 1

Caracteristica Valor Unidad
DE 3/4 plg
BWG 18
DI 0.625 plg

3 Las temperaturas se entregan en °F, debido a que durante el disefio del equipo (21) se utilizaran en este
sistema de unidades.
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Caracteristica Valor Unidad
a” 0,1963 pie’/ pie lineal
Largo (L) 24,0 pie
a't 0.334 plg?

Con la informacion de la tabla anterior, calculamos el niumero requerido de tubos
(N1).

Ny =2 (Ec. 78)

&~k
. 4.004,39 [ple®]
o [2LE=
0.1963 (B 24 [pte]

Np & 850

-‘."F!r

= 3499

Al contar con 850 tubos, debemos elegir la configuracion de los tubos, para ello,

debemos ingresar a la figura E13, de la cual obtenemos:

Tabla 57 — Arreglo de tubos | - 1

N° de tubos 852
Coraza (Dls) 33 plg
N° de pasos (n) 6
Pitch (Pt) 15/16 plg
Arreglo Triangular

Con el nuevo numero de tubos escogidos debemos recalcular el area de

transferencia.
A=N-g"-L (Ec. 79)
_  |pie* .
A = 852.0,1963 p? - 24[pte] = 4.013.94 pls*
Con esta nueva area, calculamos el verdadero valor de Up.

7.790.851 [EE_U] BTU

Ue ™ 12500 a015 9dlpiet] . Lo montoh

Con esta informacién se continuara con el disefio del flujo por carcasa, que en este
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caso llevara el agua de enfriamiento. El area de flujo, lo calculamos de la siguiente

manera:
o JigCE
A, e (Ec. 80)
Donde:

B = espaciado de deflectores, que en este caso se considera igual a DI
C'= distancia entre los tubos, la cual es la diferencia entre el pitch y el

diametro externos de los tubos.

15 3 :
33[plg] - (=[plg) = T [pig]) - 33[p! ]
A= [plg] - (77 lrig] - 7 [pig] [P§]=L51m_

15
i [plg] - 144

Con el area de flujo, se calcula el flup de agua por unidad de area (Gs),
considerando que éste flujo (W) es de 98.234.25 (kg/h) que equivalen a 216.115,35
(Ib/h)

_ us.11833[%5 i

G, = ———= = 14312274 — (Ec. 81)
FETA

1-BLfpie®]

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E3, E5y E7.

- 113[*F] + 77[*F]

> w §3°F

Tabla 58 — Propiedades fisicas lado carcasaen | - 1

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (p) 1,69 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 1,00 BTU/Ib-°F
Densidad (p) 62,40 Ib/pie?
Conductividad térmica (k) 0,337 BTU/h-pie®(°F/pie)

De la figura E11, obtenemos el diametro equivalente:
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D, = 091 plg = 0,0758 pie

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de la coraza es de:

R, = E 0,36 - Re®* . Pyp'3. (—j“‘ (Ec. 82)
k= F 0,56« (5‘&:—5‘1‘-)&53 : {i,ﬁ'ﬂf"i : (: e (Ec. 82.1)
Donde:
R
) =t

Reemplazando los datos, obtenemos:

G-g3ar % e
Ry ™ Soaelead 00

8Ty
#-pie® -°F

h, = 336,42

El siguiente paso es determinar el coeficiente de transferencia de calor por el lado de
los tubos, que en este caso llevara el acido sulfurico gastado. El area de flujo, lo
calculamos de la siguiente manera:

W sukes g’y
Ay = B (Ec. 84)

4 w552 0,534 [nlg®]

- 2
. YT = 0,529 ple

Con el area de flujo, se calcula el flujo de acido sulfurico gastado agua por unidad de
area (Gy), considerando que éste flujo (W;) es de 123.587,41 (Kg/h) que equivalen a
271.892,30 (Ib/h)

&
E329 [pie®] T pteR

(Ec. 85)

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de

84
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Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E4, E6 y ES.
131[°F] + 86[°F]

T —h &
T 3 109°F

Tabla 59 — Propiedades fisicas lado tubos en | - 1

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 10,89 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 0,64 BTU/Ib°F
Densidad (p) 65,52 Ib/pie®
Conductividad térmica (k) 0,28 BTU/hpie*(°F/pie)

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de los tubos utiliza la
ecuacion 82. Con la diferencia que D, corresponde al diametro interior de los tubos

(DI). Reemplazando los datos, obtenemos:

(P L 20642097 |2 - comalacel fosa|E] . apes ey
B = f‘-'.me-( [_‘“ - (“[ o 10 IF‘T]} (Ec. 86)
0082 [piel 'LIIF".'-[FTJ 028 = _
h, = 532, 'l.? v
- pie® . F
L
by =, - 2 (Ec. 87)
. s3247|_5TY ] 0525lig] _ .., _ BTU
e = R pte® - °Fl U75[plg] k-pia® - °F

Al obtener ambos coeficientes, se procede al calculo del coeficiente de transferencia

de calor limpio (Uc).

Ue m Szl (Ec. 88)
g fip
BTU BTU
g8642 W v« 433 47 W— | BTU
ve= BTU pro_ | M Rt
35842 [m] -~ 44347 R pias °F pte
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El dltimo paso es verificar el factor de obstruccion de éste intercambiador. El valor
obtenido desde tabla es de Rq = 0,003 pie?°Fh/BTU.

R, -__z (Ec. 89)
BTU BTY
. 191,94 [p—2t | - 14964 [T -
“ 191?-&[ oIy ] 149,64 [ﬂ—
' pias . *F opie . 5F

Por lo tanto, como el valor del Ry es menor al de tabla, se debera elegir un nuevo

largo de tubos (Lnuevo = 30 pie), para obtener un nuevo coeficiente de transferencia

de calor.
03 = 14954[ BTy )zl g ?1[ﬁ - ]
o muevE ' h - pie? . °F, " 30[pie] - ' - pig® - °F,
BTU BTYU
16,7
193,03 m— - 118,71 [m

R, =

BTU BTU ] - 20031

193,08 [m +119.71 [m‘:,_-[;

Por lo tanto, el disefio escogido es correcto considerando que R4 es mayor que el
obtenido desde tablas. El siguiente paso y final es obtener las caidas de presién en

cada uno de los lados del intercambiador.

Para el lado de carcasa, considerando el numero de Reynolds obtenido de 6.400
aproximadamente y entrando a la figura E12, obtenemos el factor de friccion por el
lado de la coraza.

pig

= 0,002 —
f=9 "

El numero de cruces que se producen es:

K+1=== (Ec. 90)

£
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o1 12 - 30[ple] 109 ui
’ 33[pia] e

Por lo tanto, la caida de presién por el lado de la carcasa es de:

j - EF":—E 5'& 'Ji""""ll:
aF; 3.22-1059 . B,- 5 (Ec. 91)

L B 1y°
., 000 |[B2]- (14902274 [=2p]) - 33lta] - 10900te]
o B.2Z - 10% . 0,0758[pia]- 1

= 3,72 pat

Para el lado de los tubos, considerando el numero de Reynolds obtenido de 4.000

aproximadamente y entrando a la figura E9, obtenemos el factor de friccion por el
lado de la coraza.

pis

f=00003 —

ple’

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de los tubos es de:

FoE2 E-u
BI2.4857 . .5

AP, = (Ec. 92)

o M [ras]) -sotete -6

: 5,32~ 10% - 0,052[ple] - 1,09 = 74lpt

Ademas a esta caida de presion debemos agregarle la caida de presién ocasionada
por los cambios de direccidon del fluido. Con la velocidad masica obtenida (Gi) y

entrando a la figura E10, obtenemos un nuevo factor por perdidas por retorno.

i
‘m Q15 —
! plg*
AR, ==Z-f (Ec. 93)
-6

.
AB. 0,15 %] = 3,42 psi

B ———
65,62/624

Por lo tanto, la caida de presion total por el lado de los tubos es de:
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8P = OP. 4+ 6F (Ec. 94)
&P, = 742[pvt] + 3.42[pst] = 10,84 psi
Finalmente en la tabla 60, se aprecia un resumen del disefio del intercambiador | — 1

Tabla 60 — Diseno | - 1

Caracteristica Detalle
Calor transferido 7.796,55 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado carcasa | 338,42 BTU/ pie’h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado tubos 443,47 BTU/ pie’h°F

Coeficiente de Transferencia de Calor total 191,94 BTU/ pie’h°F
LMTD 12,98 °F

Area de Transferencia 4.013,94 pie’
Largo de los tubos 30 pie

Caida de presion, lado carcasa 3,72 psi
Caida de presion, lado tubos 10,84 psi

4.5 ESPESADORD -1

El proceso de decantacion se llevara a cabo en un espesador de gravedad (22) (23),
como se aprecia en la figura 32. Para el desarrollo del disefio se consideraran los
valores obtenidos desde el balance de masa. La cantidad de pulpa que se espera al

dia es la representada en la corriente 4, que posee un flujo de 12.358,74 Kg/h.

: K A _ K
Fange « espesar FL(S§T) = 13.358,74 [—ﬁ] v Z—m 290,609.7 —F
k dia dia
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Conduit to motor

! |
Influent pipe f
Cionduit bo 1
pivirgabinl A
\

overlgad akarm

Effusant
g

Hamndrail
\ I(‘,Turrﬂahlﬁ base
Dirivig
[ I — o e

Il Dipe e — 1 H — Camear calumn
| Camiar cage

Sludge pips

Section A-A

Figura 32 — Espesador Mecanico con vista en seccion

La concentracién a la entrada del espesador es la que equivale a formacion del
trioxido de arsénico en la etapa de enfriamiento del acido sulfurico gastado y los

sélidos suspendidos (T.S.S.), como se aprecia en la siguiente ecuacion.

Concentracién entrada (CFL) = T.5.5 en dcido + M (Ec. 95)

Folumen foida

Concentracién entrada (CF1)
Kg 1000 It i 348644 !;',gﬁh 1000 It

= 204 . . = .
0.490 [Et crefcf&] 1.000.000 mg  m? 2158964 [t/h m?

E
Concentracion entrada (CF1) = 3&,&3%

Se consideraran los siguientes parametros en el disefio del espesador de gravedad,
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como se aprecia en la siguiente tabla.

Tabla 61 — Parametros disefo espesador

Parametros Valor Unidad |Simbologia
Carga Hidraulica 1,20 | m’m*h Ch(ea)
Carga de Solidos 130,0 | Kg/m’dia | CsoL(eq)
Tiempo retencion 30,0 h TrEG)
Tiempo bombeo 8,0 h/dia TRe1

Fuente: Gravity Thickening (24)

El volumen necesario para el proceso de espesamiento segun la ecuacion 96 es:

_ FAEgThGE

=
=6 Ero ' PRiEg

: Ka] .,
ey = i Fir 2 car8gm?
36,63 [%%] 30[k]

El paso siguiente es determinar la superficie necesaria, segun la ecuacion 97.

A = SEFa Ec
B¢ omgey (
Donde:

Qgr4: Caudal diario bombeado de fango

QEFL = ."':I."IS.’-'TE" (EC

£5e'TRE

296.609.8 |§;§-] m
7

- 101218
36,64 [S4] . 6 [-]

- [ |
Qary o
i

Por lo tanto, la superficie necesaria sera segun la ecuacién 97:

1.012,18 m=|
Agg ™ i) 8484 m?

L1 H}'T'

120t

Con lo cual el diametro requerido del espesador de gravedad es de 32,8 m.

(Ec.

96)

. 97)

98)
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Se debe comprobar si la carga de soélidos es la menor al parametro de disefio

mostrado en la tabla 61, segun la ecuacion 99.

FLiS5TY

I E; -
2966098 || N 7

Crouec 845.4[m*] me « dia

Como este valor es superior al valor de disefio adoptado, es decir, de 130 Kg/m?*dia,

es necesario ampliar la superficie, como se muestra en la siguiente ecuacion.

Agg' w —22ZEL (Ec. 100)
CrgL (ETide rabiz

296.609,3 [g%] .

Az =
T s

Considerando esta nueva area, la altura requerida del espesador es de:

281,6 m*

h= ﬂ-ﬂ- (Ec. 101)
EG

_ 64 78,0[m?)

h 2.2681.6["]

m Z8dm

Este valor de altura es menor a los 3,5 m recomendados por lo que la altura obtenida
es correcta. Por lo cual, con este valor de altura y area del espesador, el diametro es
de 54 m.

Se debe comprobar que la carga hidraulica, el tiempo de retenciéon y la carga de
solidos sean similares a los parametros de la tabla 61, como se muestra a

continuacion.

Cuceey = St (Ec. 102)

3

1,012,189 m?
aaiietinid 17177 i

m? - dia

Cueer = 2.281,6[m?] = 0Ad3

91

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado



Capitulo IV: Diseio de Equipos

Vep o . v 34

6.478,0[m?] - ﬁﬁ[f-n@] . 24

Togen ™ 296.609.7 [%g‘]

=192 h

FLi88T
. W TR Ec. 104
Crosee) ™ 5 (Ec. 104)

z96.509,7 [5£] Kg
Crosizey = TZ8La[mE] O dia
Por ultimo, el ultimo paso es determinar la potencia requerida en el motor para
realizar la sedimentacion del triéxido de arsénico formado (25). El primer paso es

determinar el torque requerido, segun la ecuacion 105.

T= K-D? (Ec. 105)

Donde:
T = Maximo torque en pie-lb
K = factor, segun tabla 62.

D = diametro del espesador (pie)

Tabla 62 — Valor de K, segun tipo de fango

Fangos Rango
ligeros 5-10
medio ligeros 10 - 20
pesados 20-35
extra pesados > 35

Para este caso, considerando el diametro del espesador, se considerara el valor de K

mayor.

 ple P
T= 35 (359 m: e
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T = 1094499 ple . [k = 1477.574.6 Nm

Generalmente, la velocidad de operacion del rastrillo de un espesador es entre 8 y 12

m/min, por lo cual la velocidad de giro es de:

veigridad del raqtrille (==
ot

Veloeldad de Glro (N) =

w i (m

m

d

P ‘ e (N
elecidad de Gire (V) m . 53.9(m]

= Q.05 rpn

Por lo tanto, la potencia del motor requerido para este proceso es de:

A O I

. i )=
petencla motor E:P ,:' &0 «E +1000

Donde:
P = Potencia (kW)
E = eficiencia (60%)

. 2 - @ - 0,05[rem] - 1L477.574,6[Nm]
potencia metor (F) = 20 .06 . 1000 =

Por lo tanto, el motor requerido para el proceso de decantacion es de:

patencia motor (P) = 20 Hp

(Ec. 108)

(Ec. 107)

= 1389KW = 17,3 Hp

Finalmente en la tabla 63, se aprecia un resumen del disefio del espesador D - 1.

Tabla 63 — Disefo espesador D - 1

Caracteristica Detalle
Altura 2,84 m
Diametro 54 m
Carga Hidraulica 0,443 m®/m?h
Carga de sdlidos 130 Kg/m“dia
Potencia Motor 20 Hp
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4.6 ESTANQUE ALMACENAMIENTO TK -3

Segun los datos obtenidos desde el balance de masa y energia, este estanque
recibe un flujo de 215.356,2 It/h, y considerando un sobredimensionamiento del 20%,

la capacidad del estanque es de:

it 1me .
f ! " - 7 - | — w6 -
Capacidad TK — 3 =m 315.356,2 T ik 1000 21536 m

Las dimensiones necesarias del estanque para contener esta capacidad se

presentan en la tabla 64.

Tabla 64 - Dimensiones TK - 3

Unidad Medida
Diametro 12,00 m
Area 113,10 m?
Altura 8,00 m
Volumen 904,8 m?

Se presenta un mayor volumen ante eventuales inconvenientes y considerando que

el volumen de 215,3 m® es el flujo a cada hora.

4.7 EVAPORACIONE - 1

El proceso de evaporacion cuenta con 5 etapas como se desarrollé en el balance de
masa y energia. Para el desarrollo del disefio de estos equipos, lo primero que
debemos calcular es el calor de cada una de las etapas, segun la ecuaciéon 108.

Considerando los datos del balance de masa y energia.

q#?d;’ﬁ' 3 - '("#?G;Pﬁ'r ' nilﬂ.‘d,‘.‘-ﬁ o

(Ec. 108)

Donde

M' = masa de vapor de cada etapa
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k k k r
Coccoa s ™ z-rwr,w[—'f 4237526 [—3] - ?E.E&E.?S&.#E[—f a §7.846.290,55 [H]
g kg 3 R R

k k K BTU
Qesapa s = 21998 [é] : 15&@?43[{] = 34.940.495,98 [é & 33.124.785,50 [T

i , i &l Frad
Qesape s = 221886 (L] . 21592 50 [1L] = 47.770.753,08 [ & 4528647109 [ZF]

Qesaps 4 = 22858 L] - 26.656.20 [*2] = 59.553.207,02 [L] & s6.445.852,0 [ ]

E

Quraza 2 = 22656 [L] . 31.594,94 [*2] m 70.518.209,99 [] & 6778625694 [

El siguiente paso es darse una valor de Up que en este caso sera de 700
BTU/h-pie?:F (21) e ingresando a la figura E14™ obtenemos el verdadero valor del

coeficiente de transferencia de calor, como se aprecia en la siguiente tabla.

Tabla 65 — Coeficiente de transferencia de calor E - 1

N° T° vapor | T° vapor Up dado Valor Figura Up real
etapa (°C) (°F) (BTU/h-pie*F) E14 (BTU/h-pie*F)

1 125,0 | 257,00 700 87,0% 609,0

2 120,80 | 249,44 700 84,0% 588,0

3 113,83 | 236,89 700 83,5% 584,5

4 107,60 | 225,68 700 82,0% 574,0

5 97,10 | 206,78 700 80,0% 560,0

Por lo tanto, el area de transferencia se obtiene de la ecuacion 109, tomando los
datos de la tabla 66.

Agrapa | ™ ———siiil (Ec. 109)

Veage i "“Terapai

Tabla 66 — Variacion de Temperatura de etapas E - 1

N° efecto | AT (°C) AT (°F)
1 4,20 39,6
2 6,97 445
3 6,23 43,2
4 10,50 50,9
5 3,20 37,8

14 .
Todas las figuras E, se encuentran en el Anexo E.

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado 95



Capitulo IV: Disefio de Equipos

87.846.290,55 [%

| - 395[°F]

= 3.651,32 [pie”]

'4' rapa 1 =

60%.0

$3.124.783.90 [ET “
Hf:ﬁ?ﬂ' Z - E_r u - = 12&534 [Pff-]

5980 h-pie= - ‘F] - 44.5(°F]

45.286.471,09 [Eg

ﬂf?ﬁ?ﬂ‘i = BT
5845 ﬁ--##f"-‘FI . 43,2[°F]

= 1.793,4%[ple’]

56.445.552.0 [E";r—

BTU N
et .F] . 50.9[°F]

= 1.931,96[pie"]

""r:a‘p:r i ™

574.0

67.786.256,94 [ﬁ;?]

ETU .
560 [m : 3?3{ F’]

A -

ETEpE F

= 3.210,79[ple’]

4.8 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -2

El calor intercambiado por ambas corrientes y obtenido desde el balance de masa y

energia es de:

k ETU
@y = 4974.730,1 Ef - 4;?15.13453?

Para el calculo del LMTD, se supondra flujos en contracorriente como se aprecia en

la ecuacion 110. En la tabla 67, se aprecian las temperaturas involucradas.

LMTD = (Tacige entraga—Sgns salide )~ Tacide sotidn —Sgas entrada (Ec. 110)
Lﬁ' Taeide entrads —togs salida

Faride saiide ™ e mivads
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Tabla 67 — Temperaturas corrientes | - 2

Corriente 9- 10 Corriente 16 - 17
. 95,0 | °C , 105,0| °C
Acido entrada 203.0 | °F Gas salida 521 | °F
: . 125,7 | °C 200,0| °C
Acido salida 258.3 | °F Gas entrada 392.0| °F

Por lo tanto, el LMTD es de:

(203[*F] = 221[*F]) = (258,3[*F] — 392[*F])
1 A20E[F] — 221[°F
Z88,8°F] = 392°F])

LMTD = = 57,70 °F

Para el caso de este intercambiador, supondremos un Up de 50 BTU/hpie®F. Por lo

tanto, el area de transferencia requerida es de:

A m lisi (Ec. 111)

BTU
4.715.134.62 T]

I BTU
57,6["F] 5?[ml—ﬁr_.]

A= = 163097 pie*®

Para éste disefio supondremos los siguientes datos para los tubos utilizados en el

intercambiador, los cuales fueron obtenidos desde la figura E2.

Tabla 68 — Caracteristicas de tubos | - 2

Caracteristica Valor Unidad
DE 11/4 plg
BWG 18
DI 1,15 plg
a” 0,3271 pie?/ pie lineal
Largo (L) 16,0 pie
a't 1,04 plg?

Con la informacién de la tabla anterior, calculamos el numero requerido de tubos

(NT), segun la ecuacién 78.
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1.630,97[ple*]

" r- [
05271 (2. 16(wie)

= 3110

Ny 312

Al contar con 312 tubos, debemos elegir la configuracién de los tubos, para ello,

debemos ingresar a la figura E13, de la cual obtenemos:

Tabla 69 — Arreglo de tubos | - 2

N° de tubos 315
Coraza (Dls) 35 plg
N° de pasos (n) 8
Pitch (Pt) 1 9/16 plg
Arreglo Triangular

Con el nuevo numero de tubos escogidos debemos recalcular el area de

transferencia, segun la ecuacion 79.

A"=315-03271

pie* )
—| - 16[ple]" = 1.648.58 ple-
o J (wie] pie
Con esta nueva area, calculamos el verdadero valor de Up.

4753.808,68 | T~ BTY
“ 57.710°F)- 1.646,58[ptes] " Ib-mie: k

Up

Con esta informacién se continuara con el disefio del flujo por carcasa, que en este
caso llevara el trioxido de azufre que reaccionara para formar acido sulfurico

regenerado. El area de flujo, lo calculamos segun la ecuacioén 80.

, o Elela] - (1 lolg] - 13 elg]) - 35Tt

] - = 1,701 pie*
11z pig] < 144

Con el area de flujo, se calcula el flujp de agua por unidad de area (Gs),
considerando que éste flujo (W;) es de 103.583,54 (Kg/h) que equivalen a
227.883,79 (Ib/h), utilizando la ecuacién 81.
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229 883,79 %f

Y
Y —— O s—
“ 1,701 [pie] 133970 E'p:'e-r‘z

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E3, E5 y E7, considerando los porcentajes en pesos de la corriente 16, como

se aprecia en la tabla 70.

T 392[*F] + 221[F]

> = SO7F

Tabla 70 — Propiedades fisicas lado carcasaen | - 2

. . Capacidad |Densidad| Conductividad
.| Viscosidad o _
Compuesto | Porcentaje calorifica (cp), (p), térmica (k),
() BTU/Ib°F Ib/pie3 | BTU/hpie?(°F/pie)
SO3(g) 76,55% 0,0363 0,18 0,14 0,0097
H20(q) 21,08% 0,0363 0,45 0,0315 0,014
SOx(g) 1,89% 0,0363 0,18 0,112 0,0097
O2g) 0,47% 0,0968 0,25 0,056 0,002
Promedio 0,036 0,237 0,116 0,011

De la figura E11, obtenemos el diametro equivalente:
D, =091 plg = 0.0758 ple

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de la coraza,

utilizando la ecuacién 82.1, es de:

o [EIE (133.9705 [ 7] - 00758 Iyiel ) 0227 [FE] - wass [ 2]\
——— -0.3:--( > - - T i
0.0758 7] 0.036 |—— f oom =]

iy =

BETU

b =47 78 ———
@ &h-pée--'ﬁ

El siguiente paso es determinar el coeficiente de transferencia de calor por el lado de
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los tubos, que en este caso llevara el acido sulfurico gastado. El area de flujo, lo
calculamos segun la ecuacion 84:
_ 315 1.04[plg]

. = {0,284 :
A, 5. 142 0,284 pis

Con el area de flujo, se calcula el flujo de acido sulfurico gastado agua por unidad de
area (Gy), considerando que éste flujo (W;) es de 114.712,49 (Kg/h) que equivalen a
252.367,48 (Ib/h), utilizando la ecuacién 85.

' ib
25236748 |-1- I

b
- i = 1 : B e—
Y T T T

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E4, E6 y ES8.

— _ 258,3[*F) + 203[°
T= ¥ i P

]

Tabla 71 — Propiedades fisicas lado tubos en | - 1

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 3,50 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 0,34 BTU/Ib°F
Densidad (p) 112,32 Ib/pie?
Conductividad térmica (k) 0,672 BTU/hpie*(°F/pie)

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de los tubos utiliza la

ecuacion 86, obtenemos:

0072 [-Eln] (ess.017.8 [z - 00s0lpee '-]:" (o034 [T - .90 [TSLF]
iy m 0.09¢ [pie] 'U-ﬁ'ﬂ"( 5.30 %F ; I(I 0.672 }E_:’I:FJ )
BTU
h, = 788,74 m
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i ::sam[ BTU 1.15[»ig] 25 64 BTU
e U lh.pte®. *F) 128[wig] = h.pie*.°F

Al obtener ambos coeficientes, se procede al calculo del coeficiente de transferencia

de calor limpio (Uc), utilizando la ecuacién 88.

_ __BTU 1. _ BTY

47,78 L.!,: - pie? FJ FZ5 64 I—w—h “piaZ . J BTY
de= &rv g R T

47 ?3 F] + 72564 [m]

El dltimo paso es verificar el factor de obstruccion de éste intercambiador. El valor
obtenido desde tabla es de Ry = 0,003 pie2-°F-h/BTU, utilizando la ecuacion 89.

4482 iﬂ_‘] 4{_;1;:[ ETUE]
R h F h-ples - °F o002
7 4-!#3'«‘[—-—BTU ] -4??[—-—BTH ]
i *F Lk - pie* - °F

Por lo tanto, como el valor del Ry es menor al de tabla, se debera elegir un nuevo

largo de tubos (Lnuevo = 24 pie), para obtener un nuevo coeficiente de transferencia

de calor.

BTU ] 16[pie]
*F

[ [ BTY ]
- = 8526 [r—

'F"I"" 44[#"
4%&:[ - ,] saza[——gfg—;i
- hp h-ple* -°F] _
Re = BTU BTU = G007
e ] NS —_i
4%r$-’[&'ptne_.‘F—] 33‘2&[&'?EE"‘F

Por lo tanto, el disefio escogido es correcto considerando que R4 es mayor que el
obtenido desde tablas. El siguiente paso y final es obtener las caidas de presion en

cada uno de los lados del intercambiador.

Para el lado de carcasa, considerando el numero de Reynolds obtenido de 280.000

aproximadamente y entrando a la figura E12, obtenemos el factor de friccion por el

lado de la coraza.
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i
F=00002 2=

pie?
El nimero de cruces que se producen segun la ecuacion 90, es de:

12 « 24[pls]

N+im
$5(pig]

w 8.2 pie

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de la carcasa segun la ecuacion 91, es
de:

00002 [2%] {mxmma[ﬁ;ﬁ]f - 35[plg] - 8.2[pie]

5,22+10% . 0,091 [pie]- 1

4P, = = 0,02 psi

Para el lado de los tubos, considerando el numero de Reynolds obtenido de 25.000
aproximadamente y entrando a la figura E9, obtenemos el factor de friccion por el

lado de la coraza.

]
F=0,0018 p—ﬂ
pla=

Por lo tanto, la caida de presidn por el lado de los tubos segun la ecuacion 92, es de:

e B T .
. 0,0018 '%r] . (sses17,8 ﬂ} - 24[pia) - 8
e 5,22 10%9 - 1,15[pie] -+ 1.8

= 2,52 pal

Ademas a esta caida de presidn debemos agregarle la caida de presion ocasionada
por los cambios de direccion del fluido. Con la velocidad masica obtenida (Gi) y
entrando a la figura E10, obtenemos un nuevo factor por perdidas por retorno, segun

la ecuacién 93.
‘'m0l —
7 plg*

4:8 1
oR. = =—="01 [’Ff&};]- 177 pal
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Por lo tanto, la caida de presién total por el lado de los tubos segun la ecuacién 93,

es de:

AP__ = 252[pst] - 1L.77[psl] = 4,29 [psi]

Finalmente en la tabla 72, se aprecia un resumen del disefio del intercambiador | — 2.

Tabla 72 — Disefo | - 2

Caracteristica Detalle
Calor transferido 4.753,8 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado carcasa 47,78 BTU/ pie*h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado tubos 725,64 BTU/ pie*h°F

Coeficiente de Transferencia de Calor total 44,82 BTU/ pie’h°F
LMTD 57,70 °F

Area de Transferencia 1.648,58 pie”
Largo de los tubos 24 pie
Caida de presion, lado carcasa 0,02 psi
Caida de presion, lado tubos 4,29 psi

4.9 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -3

El calor intercambiado por ambas corrientes y obtenido desde el balance de masa y

energia es de:

k BTV
¢,y = 5.570.238,22 Tf = 52TEE ﬁ?.*ﬂ,—t
¥ ¥

Para el calculo del LMTD, se supondra flujos en contracorriente como se aprecia en

la ecuacion 110. En la tabla 73, se aprecian las temperaturas involucradas.

Tabla 73 — Temperaturas corrientes | - 3

Corriente 14 - 16 Corriente 10 - 11
: 382,0 | °C , . 160,0| °C
Gas salida 719.6 | °F Acido salida 320 | °F
200,0 | °C : 125,7| °C
Gas entrada 392.0 | °F Acido entrada 258.3| °F
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Por lo tanto, el LMTD es de:

(719,6[°F) — 320[*F]) — (392[°F] — 258,3[*F])
1, $719.6[*F] = 320[°
B (%9Z[F] - 250 ?LE %

Para el caso de este intercambiador, supondremos un Up de 50 BTU/hpie°F. Por lo

LMTD =

= 2428°F

tanto, el area de transferencia requerida es de:

-JI‘;]—
A=l (Ec. 112)
279,567 41 [ﬁ ru

242,8[°F] - 50 [ﬁ_ﬁiy_r

A =

= 434,89 pig*

Para éste disefio supondremos los siguientes datos para los tubos utilizados en el

intercambiador, los cuales fueron obtenidos desde la figura E2.

Tabla 74 — Caracteristicas de tubos | - 3

Caracteristica Valor Unidad
DE 3/4 plg
BWG 18
Dl 0,65 plg
a” 0,1963 pie’/ pie lineal
Largo (L) 8,0 pie
a't 0,334 plg?

Con la informacion de la tabla anterior, calculamos el niumero requerido de tubos

(NT), segun la ecuacion 78.

434,89([pia?]

0,1963 [%]

2759

ok ;

Ny 278

Al contar con 278 tubos, debemos elegir la configuracién de los tubos, para ello,

debemos ingresar a la figura E13, de la cual obtenemos:
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Tabla 75 — Arreglo de tubos | - 3

N° de tubos 278
Coraza (Dls) 21 1/4 plg
N° de pasos (n) 4
Pitch (Pt) 1 plg
Arreglo Triangular

Con el nuevo numero de tubos escogidos debemos recalcular el area de
transferencia, segun la ecuacion 79.

A =1273.01963-8 = 436,57 pia®
Con esta nueva area, calculamos el verdadero valor de Up.

279.567 41 [EE{E

Yo ™ 28T 336,57 [ote’]
U. =498 —2t 9
27 " Ib - pie? -k

Con esta informacién se continuara con el disefio del flujo por carcasa, que en este
caso llevara los gases provenientes de SLV - 1. El area de flujo, lo calculamos segun

la ecuacion 80.

. 21 3[plg] - (1lwig) - 3lple]) - 215 ple] = 0,783 ple®
A, 1[plg] - 144 o

Con el area de flujo, se calcula el flujo de gases por unidad de area (Gs),
considerando que éste flujo (Ws) es de 103.584,51(Kg/h) que equivalen a 227.885,92
(Ib/h).

b ,
G, = ki [F - 291.042,04 —o
i 0,783 [pie?] pieth

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las

figuras E3, E5 y E7, considerando los porcentajes en pesos de la corriente 14, como
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se aprecia en la tabla 76.

— 7196|°F]— 393"
T= L] LF]=55-5'F

)

Tabla 76 — Propiedades fisicas lado carcasaen | - 3

: . Capacidad |Densidad| Conductividad
.| Viscosidad e o
Compuesto | Porcentaje calorifica (cp), (p), térmica (k),
(1) BTU/Ib°F Ib/pie3 | BTU/hpie?(°F/pie)

SO3(g) 76,55% 0,05082 0,200 0,14 0,018
H20(q) 21,08% 0,0484 0,500 0,0315 0,0248
SOx(g) 1,89% 0,05082 0,200 0,112 0,018
O2(q) 0,47% 0,0726 0,250 0,056 0,018
Promedio 0,050 0,263 0,116 0,019

De la figura E11, obtenemos el diametro equivalente:
D, =073 plg = 0,061 pis

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de la coraza, segun la

ecuacion 82, es de:

i.‘u:n?-—fj;,ﬂ—p]

(29108204 [,_EE'F]"J-{J*H il } (ﬂ”ﬁ |%$F Wi[ -E-r]
o ™ —0etlpie] 'm'( 008 [ 0019 [22n _f
h, = llirﬁh‘j%

El siguiente paso es determinar el coeficiente de transferencia de calor por el lado de
los tubos, que en este caso llevara el acido sulfurico gastado. El area de flujo, lo

calculamos segun la ecuacién 84.

_ 278 0.334[plg"]

3134 = {(,1612 pie*

Con el area obtenida, se calcula el flujo de acido sulfurico gastado por unidad de
area (Gy), considerando que éste flujo (W;) es de 114.712,49 (Kg/h) que equivalen a
252.367,48 (Ib/h).
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b
]
aseTAT I}‘_ = 1.565.555,07

& = 0,1612[pie?) pieh

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E4, E6 y ES8.

—  320[*F] + 358,3[F]
T= -

= 289.1°F

Tabla 77 — Propiedades fisicas lado tubos en | - 3

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 3,63 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 0,40 BTU/Ib°F
Densidad (p) 116,06 Ib/pie?
Conductividad térmica (k) 0,706 BTU/hpie*(°F/pie)

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de los tubos utiliza la

ecuacioén 86, obtenemos:

|i".l-

0,700 ﬁh].ﬁlmr(z.m.mm =] ';"W'H.F'FFI) - (1.[5&?] m[p,,_,, )

B 0,085 [ie] 1o
¢ .68 |—"| ﬂw:r[, ——
h, = 204456 BTY
P " h-pied . F
1 BTU 0,65[pig] BTU
=& 1 - — ——
hio = 2044,56 | — — ,F] g = LTS e

Al obtener ambos coeficientes, se procede al calculo del coeficiente de transferencia

de calor limpio (Uc) considerando la ecuacion 88.

BTYU , BTU
e = 112.1 [m_—‘ « 1L.77195 Fpiat F 105,45 BTU
BTU BTU = h«pie® . °F

1121 T plet - °F + L771,95 Ropies
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El dltimo paso es verificar el factor de obstruccion de éste intercambiador. El valor

obtenido desde tabla es de Ry = 0,003 pie*°F-h/BTU, considerando la ecuacion 89.

lg5,43[£{f_:] — 493 [ﬂ”_]
_ h-ples-°F h-ple= - °F] _
Re = BTD srg ] o1
'135.43[&—-—‘ '49.8|- —_—
- wig= - h-pig~-"F

Por lo tanto, el disefio escogido es correcto considerando que R4 es mayor que el
obtenido desde tablas. El siguiente paso y final es obtener las caidas de presioén en

cada uno de los lados del intercambiador.

Para el lado de carcasa, considerando el numero de Reynolds obtenido de 350.000
aproximadamente y entrando a la figura E12, obtenemos el factor de friccion por el

lado de la coraza.

f=0001—

2

ple
o2

El numero de cruces que se producen es:
12 - Blpie]

.-"r.‘—l-—l = 4.5 pie
Elgfﬁﬂ]

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de la carcasa, segun la ecuacion 91, es
de:

f BTy 1
. 0001 [EE] - (29104204[=2x]) - 21 Ivlg) - 45pt]
g 5,22 - 104 . 0,061 [pis]- 1

= 3,34 psl

Para el lado de los tubos, considerando el numero de Reynolds obtenido de 23.000
aproximadamente y entrando a la figura E9, obtenemos el factor de friccion por el
lado de la coraza.
pla
f=000009 —

pia

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de los tubos segun la ecuacién 92, es de:
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ﬁ.ﬂ?ﬁﬁ?[ﬁfy] : (1.%5.555.&? pT;:J‘fF } B[pia]- 4

4F, = 52210 . 0,0543[ple]- 1,86

= 1,54 pai

Ademas a esta caida de presion debemos agregarle la caida de presién ocasionada
por los cambios de direccidn del fluido. Con la velocidad masica obtenida (Gy) y
entrando a la figura E10, obtenemos un nuevo factor por perdidas por retorno segun

la ecuacioén 93.

4 d tb
= @ F = §.0dpal

&F; 1.86 nlg®

Por lo tanto, la caida de presion total por el lado de los tubos segun la ecuacién 93 es
de:

AP, = 1,34[psi] + 6,02[psi] = 7.36 psi
Finalmente en la tabla 78, se aprecia un resumen del disefo del intercambiador | — 3

Tabla 78 — Disefio | - 3

Caracteristica Detalle
Calor transferido 5.279,5 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado carcasa 112,1 BTU/ pie’h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado tubos 1.771,95 BTU/ pie*h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor total 105,43 BTU/ pie’h°F
LMTD 2428 °F
Area de Transferencia 436,57 pie”
Largo de los tubos 8 pie
Caida de presion, lado carcasa 2,54 psi
Caida de presion, lado tubos 7,36 psi
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4.10 INTERCAMBIADOR DE CALOR -4

El calor intercambiado por ambas corrientes y obtenido desde el balance de masa y

energia es de:

K BTu
Gy = 52647175 ‘_,—{ - 5.??4.355.5T

Para el calculo del LMTD, se supondra flujos en contracorriente como se aprecia en
la ecuacion 113. En la tabla 79, se aprecian las temperaturas involucradas.
] — ‘Tissearee sncrade ~Caside seitde '~ Tdmenr s saltda— Canide enirada:
LMTD = Eg (Ec. 113)

i M e mamen amewnmn~ = 1
i -
W desvar o swiide ~ Vol entr ede !

Tabla 79 — Temperaturas corrientes | - 4

Corriente 15 Corriente 11 - 12
382,0 | °C . : 180,0 | °C
Descarte entrada 7196 | °F Acido salida 356 | °F
: 175,7 | °C , 160,0 | °C
Descarte salida 348.06| °F Acido entrada 320.0 | °F

Por lo tanto, el LMTD es de:

(719,6[*F] = 356[*F]) — (348,26[*F) — 520[*F])
1y AT 18.6[F] — 3E6["
348,26°F] — S20[°F])

LMTD = = 13127 °F

Para el caso de este intercambiador, supondremos un Up de 40 BTU/hpie®F. Por lo

tanto, el area de transferencia requerida es de:

A= ﬁﬁ (Ec. 114)

3.094.355,3 [ELY

Am — - = 588,05 pie®

: BTU
131.56['F] - 49[_'_;., -piel - °F|

Para éste disefio supondremos los siguientes datos para los tubos utilizados en el

intercambiador, los cuales fueron obtenidos desde la figura E2.
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Tabla 80 — Caracteristicas de tubos | - 4

Caracteristica Valor Unidad
DE 3/4 plg
BWG 18
DI 0,65 plg
a’ 0,1963 pie?/ pie lineal
Largo (L) 12,0 pie
a't 0,334 plg®

Con la informacién de la tabla anterior, calculamos el numero requerido de tubos
(NT), segun la ecuacioén 78.
58808 [pie?]

01963 (22| - 12[pte]

= 2496

i‘\‘rf =

Ny = 250

Al contar con 250 tubos, debemos elegir la configuracién de los tubos, para ello,

debemos ingresar a la figura E13, de la cual obtenemos:

Tabla 81 — Arreglo de tubos | - 4

N° de tubos 252
Coraza (Dls) 19 1/4 plg
N° de pasos (n) 4
Pitch (Pt) 15/16 plg
Arreglo Triangular

Con el nuevo numero de tubos escogidos debemos recalcular el area de

transferencia, segun la ecuacion 79.

.
A" = 25Z.0,1963 I%] - 1Z[pie] = 593,61 pia”

Con esta nueva area, calculamos el verdadero valor de Up.

BTU

3.094.355,3 | == BTU
Uy = — = 59,62 ————
131,56[°F] - 593,61 [ple] Ib - pled -k
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Con esta informacién se continuara con el disefio del flujo por carcasa, que en este
caso llevara el agua de enfriamiento. El area de flujo, lo calculamos segun la

ecuacion 80.

1 15 k. 1
19 = [plg] - (72 [plg) — 3 [pig]) - 193 [plg] ]
A =" 16 4 3 = 0,514 pie®

15 |
1gpiel - 144

Con el area de flujo, se calcula el flujo de solucion descarte por unidad de area (Gs),
considerando que éste flujo (Ws) es de 11.127,01 (Kg/h) que equivalen a 24.479,42
(Ib/h)

, b ,
g -l ?‘-] - 476253 —2
? 0514 ple] pie=k

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E3, ES y E7.

719.6[F] + 348,26[F]

T= - = 534°F
Tabla 82 — Propiedades fisicas lado carcasaen | - 1
Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 0,96 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 0,4 BTU/Ib°F
Densidad (p) 116,1 Ib/pie?
Conductividad térmica (k) 1,292 BTU/hpie*(°F/pie)

De la figura E11, obtenemos el diametro equivalente:
D, =073 ply

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de la coraza segun la

ecuacion 82 es de:
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: i toiel [RLE e ]\
47,6255 oieeh + 0,08 [piel 'J"*.H].'g'% [pw-ﬂ]
LR T B 0.86 |=—tr U m [
] il TRy £ s LT F
1 BTV
fi, = 4Z1,03

h - pie® - °F

El siguiente paso es determinar el coeficiente de transferencia de calor por el lado de
los tubos, que en este caso llevara el acido sulfurico gastado. El area de flujo, lo

calculamos segun la ecuacion 84.

A= 252 . 0,554[plg*]

. 3. 144 = (146 ple=

Con el area de flujo, se calcula el flujo de acido sulfurico gastado por unidad de area
(Gt), considerando que éste flujo (W;) es de 114.712,49 (Kg/h) que equivalen a
252.367,48 (Ib/h)

252.367 A6 Fﬂ
G, = -
T 0,146[pie?]

Ib
= 1728544 58 ———
ple<f

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E4, E6 y ES8.

356[°F] + 320[F]

T = - = 338°F
Tabla 83 — Propiedades fisicas lado tubos en | - 4
Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (p) 1,452 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 0,34 BTU/Ib°F
Densidad (p) 116,06 Ib/pie?
Conductividad térmica (k) 0,825 BTU/hpie*(°F/pie)

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de los tubos utiliza la

ecuacioén 86, obtenemos:
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BET

wa |__BTR [ 1.%7 . Tl
0.873 L -;ir?-’F] 28344.38 [;hs —Zr| - 0.034[pie] |
T &
' 1432 pie = b
=
.(03+| ] 1,45 2[;“ - }
ST S
h = 204402 BTY
e — & “h . piat . F
BTU 0,65[plg] BTU
= 7 r. ' = _—
Mo = 204402 [&-pfﬁ ] 0.75[ig] 8 et

Al obtener ambos coeficientes, se procede al calculo del coeficiente de transferencia

de calor limpio (Uc) segun la ecuacion 88.

Ue m ﬁ (Ec. 115)
, BTy BTy
421,08 [m'—iﬁ-] » L771,48 [m’—} | BTU
Uem B 340,10 e—
421,09 [}r—w—‘?m +1.771,48 [}r—«—ﬁ?” hepie®.F
f v pt&'- . 1 ’ pt!- iF

El dltimo paso es verificar el factor de obstruccion de éste intercambiador. El valor
obtenido desde tabla es de Ry = 0,003 pie’°Fh/BTU, segtin la ecuacién 89.

340,18 [—2F =] - 3962 [2lE
By = BTU gru = 0,022
340,15 [ﬁ] I a2 [m

Por lo tanto, el disefio escogido es correcto considerando que R4 es mayor que el
obtenido desde tablas. El siguiente paso y final es obtener las caidas de presion en

cada uno de los lados del intercambiador.

Para el lado de carcasa, considerando el numero de Reynolds obtenido de 2.000

aproximadamente y entrando a la figura E12, obtenemos el factor de friccion por el
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lado de la coraza.

e
F=0004 2—
pie’

El numero de cruces que se producen segun la ecuacion 90 es de:
= 7
12 12[pie]

N+1 -
19 [pig]

= 748 pie

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de la carcasa segun la ecuacidén 91 es
de:

o = 0.004 [l-’ii:r] . (4?.&:5.5 T?"F} 11?% [lg] » 748 [pia]
£ 5,22+ 10% . 0,061[pie]: 186

= 0,22 pat

Para el lado de los tubos, considerando el numero de Reynolds obtenido de 110.000
aproximadamente y entrando a la figura E9, obtenemos el factor de friccion por el
lado de la coraza.

ple

= 000006 ——
£ ple=

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de los tubos segun la ecuaciéon 92 es de:

i B TV
0,00006 [’f?] - (1.?23544.3& [pT‘TrD « 12[pia] - 4

AP, = _
g 5,22 - 10% . 0,054[ple] - 1,86

= 1,63 pat

Ademas a esta caida de presion debemos agregarle la caida de presién ocasionada
por los cambios de direccidon del fluido. Con la velocidad masica obtenida (Gy) y
entrando a la figura E10, obtenemos un nuevo factor por perdidas por retorno, el que
se utiliza en la ecuacion 93.

I

"mF —
f plg*
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44
] [
1,86

Iy

aB. —
plg®

M[ ]- 2,58 pai

Por lo tanto, la caida de presion total por el lado de los tubos segun la ecuacion

siguiente es de:
&P, = 1.63[pst] + 2,58[pst] = 4.21 pai

Finalmente en la tabla 84, se aprecia un resumen del disefio del intercambiador | — 4.

Tabla 84 — Diseno | -4

Caracteristica Detalle
Calor transferido 3.094,35 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado carcasa 421,01 BTU/ pie’h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado tubos 1.771,48 BTU/ pie’h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor total 340,18 BTU/ pie*h°F
LMTD 131,56 °F
Area de Transferencia 593,61 pie”
Largo de los tubos 12 pie
Caida de presion, lado carcasa 0,22 psi
Caida de presion, lado tubos 4,21 psi

4.11 REACTOR DE DESCOMPOSICIONR -1

El equipo a disefiar como se menciond en el balance de masa y energia sera un
reactor flujo piston (PFR) con resistencias eléctricas, debido a que se requiere que el

sistema mantenga homogénea la temperatura en su interior a alrededor de 380°C.

Para el disefio se analizara la transferencia de masa y la transferencia de calor

involucrada para obtener cual de las dos es |la predominante en este proceso.

Considerando la transferencia de masa debemos conocer la velocidad de reaccion
que nos interesa (R1), la cual ha sido muy estudiada hacia la formacion de acido

sulfurico fue imposible encontrar datos de velocidad de reaccion asociada a esta.

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado 116



Capitulo IV: Diseio de Equipos

Por lo tanto, para el disefio del reactor consideraremos los datos cinéticos de la
reaccion R2.

R2: §0; - 80, + é“‘r
Segun los estudios (8), la velocidad de reaccion de R2 es menor que la velocidad de
reaccion de R1, lo cual se aprecia observando las pendientes generadas por ambas
curvas en la figura 5, por lo que se corre el riesgo de sobredimensionar el reactor al

utilizarse esta cinética de reaccion.

La velocidad de reaccion segun los estudios cinéticos es (26):

_ T “nj
- | I
rm28.10%. g1

mol-r

La ecuacion de diseho de un reactor PFR es:
V= F,- j;‘a%; (Ec. 116)

Segun la figura 33 podemos dejar la velocidad de reaccion en funcion de la

conversion encontrando una regresion polinomial, como se muestra en la tabla 85.

Tabla 85 — Conversion - Temperatura

T (K) Conversion (Xa)
423 0

473 0,03

523 0,105

573 0,37

623 0,72

673 0,905

723 0,98

773 1

Fuente: Schwartz, et al. 2000 (8)

Graficando estos datos, podemos obtener la regresion de los datos, como se aprecia

en la figura 33.
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800

750 4 y=7399,3x°-18452x*+ 17171x3-7330,1x2+ 1550,5x + 426,51

700 4 R?=0,9969

650 4

600 -

550: -

500 -

450 -

400
0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

Temperatura (K)

Conversion (Xa)

Figura 33 — Conversion - Temperatura

Por lo que la velocidad de reaccidén queda de la siguiente manera.

,- ) -£04€ \ cmf
rm 2.8 104 . ¢TI EI-18432 91717 Iu =300 1% 41330, 9+ 426,51

mal . g
Desde el balance de masa podemos obtener el flujo de alimentacién de acido
sulfurico gastado (Fap) y la conversion global del acido sulfurico que corresponde al
noventa por ciento (90%).

maol

kmol
E, = 113541 %= 31539 —

Por lo tanto, reemplazando los términos en la ecuacién 116, obtenemos:

eF dxa
= 3153&'-'[ F -0 0

¢ 28.10%.¢ \ 7399 2 - 18450 A 17 17 1a® 7,530, 1x= 41550508 42651

V= 7106 10" %m® = 7.106 - 10" ¥m?

Como se aprecia, el volumen requerido considerando la transferencia de masa es
minimo, considerando que la velocidad de reaccion de R2 es mas lenta que de R1,
por lo que el segundo paso es determinar el volumen del reactor considerando la

transferencia de calor.
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Del balance de masa y energia, el calor transferido en el reactor es de:

K erv
Q'«'gg{;p.— = 9558599 ?f- ©975.937.08 T

Las temperaturas de la corriente de entrada y salida como la variacién de ésta se

aprecian en la tabla 86.

Tabla 86 — Conversion - Temperatura

T° (°C) T° (°F)

T° de entrada 180,0 356,0
T° de salida 382,0 719,6
AT 537,8

Para este disefio asumiremos un coeficiente de transferencia de calor de:

BTU

U=3ﬂﬂm

Reemplazando cada uno de los términos en la ecuacion siguiente, obtenemos el

area requerida para la transferencia de calor.

A= Zmoer (Ec. 117)

T

6.573.927 08 [E?

A= = 40,7 pie?

BT
300 [m‘_fl 537, [*F]

Para corroborar esta area, usaremos la velocidad de los gases para obtener el area
de flujo y asi determinar el largo del reactor requerido. Este flujo lo obtendremos

desde la ecuacion de los gases ideales.

Qﬂn: = f&r;ﬁ_'?’ (EC. 118)
* 1 ]
1.155.410,0 Eif—] . 0082 [%H] . (382 + 273)[K]
Cee: = 1 [arm]
119
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i w3 {e®
Q&,,_ﬁ. = GUSEIET1 E m 09828 T- 598,21 PT

Considerando una velocidad de gases de 10 pie/s, el area de flujo requerida para el

reactor es de:

- o
Area de fﬁ.’tji? urlasidod de gas

(Ec. 119)

5,-
598,21 [Z2- e
Area de flujo = - = 5F02 m—
10 [E5] ’

Por lo tanto, el calculo del area desarrollo anteriormente esta correcto. Al considerar

los datos proporcionados por la figura E1, se aprecia en la tabla 87.

Tabla 87 — Dimensiones estandarizadas R - 1

Tamafo Nominal, IPS 24,0 plg

‘ . 425,0 plg?

Area de flujo por tubo 2.05 pie?
Superficie por pie lineal (at ) 6,09 pie’/pie

Diametro interno (DlI) 23,25 Plg

1,94 pie

Con estos datos, el largo requerido del reactor es de:

L= A (Ec. 120)
40,7 [pie*)
B e——

6, 0% %

E m 6,68 pia ¥ 7,0 pie

Por lo tanto, el volumen requerido del reactor es de:
Velumen reactor = Area de fluje portube - L (Ec. 121)

Velumen reactor = 2,95 [pie®] + 7.0 [pie] = 20.7 ple® = 0,58 m®

El siguiente paso es determinar la caida de presion que se originan por efectos del
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roce. Lo primero que se debe calcular es el numero de Reynolds.

Re = *"‘;'"" (Ec. 122)

Donde la densidad se calcula mediante gases ideales

P -FE

8= rd (EC. 123)

Tabla 88 — Peso molecular promedio de gases en R - 1

Compuesto % p/p PM g/mol
SO3 (g9) 65,92% 80,0 52,7
H20 (g) 18,15% 18,0 3,3
SO2 (g) 1,63% 64,0 1,0
02 (g) 0,41% 32,0 0,1
M 57,1
_ 1 [atm] + 571 [;;ga-] _ Lo b
o= =1 = 1,064 T 66210 s
008z [E5-p| - (s82+ 273)([K] P
Por otro lado, la viscosidad es obtenida desde la figura E4.
-]
= 0,062 cp = 1,74 1073
. w pla -z
Por lo tanto, el numero de Reynolds es:
6621073 %] 8,8 f‘;ﬁ] . 1,92 [pts]
Re = g 5 = 74.282,5
. 10=%
1,72.10 [ﬁﬁ]
Con este numero de Reynolds calculamos el factor de friccién:
f=00035+ = (Ec. 124)
f = 000325 o = 00057
- 4.2825%° ~
Por lo tanto, la caida de presidn dentro del reactor es:
apm Al Gk (Ec. 125)

B4R o g g B
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Donde:

G = Flujo de alimentacion al reactor por unidad de area

g=4,1810°
. k ib
. 120.290,17 [‘nﬁ} .22 [E_] "
2.95 ple® T ple ok
4 - 00057 « (897079 [25]) - 10 [pte)
4P = '
144 + 2 4,18 - 10° - 6,62 10-%%; . 1,94 [pis]
AF = 0,11 pst

Finalmente en la tabla 89, se aprecia un resumen del disefo del reactor R — 1.

Tabla 89 — Disefo R - 1

Caracteristica Detalle
Calor transferido 6.573,9 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor total 300 BTU/ pie’h°F
Area de Transferencia 40,7 pie®
Largo del reactor 7,0 pie
Volumen del reactor 29,5 pie3
Caida de presion 0,11 psi

4.12 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -5

El calor intercambiado por ambas corrientes y obtenido desde el balance de masa y

energia es de:

K ETué
@z = 17218553 ?'f - 1.532.‘?‘92.1?‘T

Para el calculo del LMTD, se supondra flujos en contracorriente como se aprecia en

la ecuaciéon 76. En la tabla 90, se aprecian las temperaturas involucradas.
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Tabla 90 — Temperaturas corrientes | - 1

Corriente 2 Corriente 02
. 105,00 °C , 47,0 | °C
Acido entrada 221.00| °F Agua salida 117 | °F
: . 50,00 | °C 45,0 | °C
Acido salida 122.00| °F Agua entrada 113.0] °F

Por lo tanto, el LMTD es de:

(221[°F] - :I.J._?[‘FJ} - (122[*F] — 113,0[°F])

LMTD = =389

Para el caso de este intercambiador, supondremos un Up de 50 BTU/hpie®°F. Por lo

tanto, el area de transferencia requerida es de:

Awm =i (Ec. 126)

ﬁ."ffﬂ‘-':::
1.632.002,19 E?]

8Tu ]
h -pia=.F

“1_

= = §39,1 pie”
38,9(°F] - 50

Para éste disefio supondremos los siguientes datos para los tubos utilizados en el

intercambiador, los cuales fueron obtenidos desde la figura E2.

Tabla 91 — Caracteristicas de tubos | - 5

Caracteristica Valor Unidad
DE Ya plg
BWG 18
DI 0,652 plg
a’ 0,1963 pie?/ pie lineal
Largo (L) 8,0 pie
a't 0,334 plg”

Con la informacion de la tabla anterior, calculamos el niumero requerido de tubos

(NT), segun la ecuacion 78.
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839.1[pta”]

nlas|
prie

W= = 5343

0,1963 [ - B,00[pte]

Al contar con 535 tubos, debemos elegir la configuracién de los tubos, para ello,

debemos ingresar a la figura E13, de la cual obtenemos:

Tabla 92 — Arreglo de tubos | - 5

N° de tubos 538
Coraza (Dls) 29 plg
N° de pasos (n) 6
Pitch (Pt) 1 plg
Arreglo Triangular

Con el nuevo numero de tubos escogidos debemos recalcular el area de

transferencia, segun la ecuacion 79.

. ) péez .
A= 538.0,1963 S| 8,0[pie] = 8448 pie*

Con esta nueva area, calculamos el verdadero valor de Up.

BTY
163200219
'535?‘["5‘] . %4%%[3?#9'] b« ple* « R

Con esta informacién se continuara con el disefio del flujo por carcasa, que en este

caso llevara el agua. El area de flujo, lo calculamos segun la ecuacion 80.

4= 29(plg] - (1[plg] - %[Pﬁs])‘ 29[pig]

Con el area de flujo, se calcula el flujo de acido regenerado por unidad de area (Gs),
considerando que éste flujo (Ws) es de 103.583,54 (kg/h) que equivalen a
227.883,79 (Ib/h)
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b
G = M = 156.084,78 F—”
s 1,46 [pig?] pigdh

De la figura E11, obtenemos el diametro equivalente:
B, =072 plg = 0.06 ple

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E4, E6 y E8, considerando el porcentaje en peso de la corriente 17, como se

aprecia en la tabla 93.

21[*F] + 122[F)

= o
3 1Z2°F

=
Il

Tabla 93 — Propiedades fisicas lado carcasaen | - 5

. . Capacidad |Densidad| Conductividad
.| Viscosidad o _
Compuesto | Porcentaje calorifica (cp), (p), térmica (k),
(1) BTU/Ib°F Ib/pie3 | BTU/hpie?(°F/pie)
H2SOy4) 93,78% 15,73 0,37 114,82 0,442
H20(q) 3,85% 0,0484 0,14 62,4 0,398
SOx(g) 1,89% 0,1234 0,18 0,17 0,065
O2(q) 0,47% 0,0968 0,07 0,09 0,016
Promedio 14,75 0,356 110,081 0,431

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de los tubos utiliza la

ecuacion 86, obtenemos:

136.084.78 [ 2] -0.060piel |

( * fosse [F5%] Lm[ﬁ‘,]
By = wh.el el 1+.Fa[ﬁ%,:- ( ﬂHi[;T;’-FJ -
BTYU
hy = 207,03 ———

El siguiente paso es determinar el coeficiente de transferencia de calor por el lado de
los tubos, que en este caso llevara el acido sulfurico regenerado. El area de flujo, lo

calculamos segun la ecuacion 84.
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A= 538 0,554 [plg®]

. . 142 = 0,207 ple®

Con el area de flujo, se calcula el flujo de agua por unidad de area (G;), considerando
que éste flujo (W;) es de 314.349,60 (kg/h) que equivalen a 691.569,12 (Ib/h)

_ L]
691.56%,12 ['H = 334091462 =

¢ = 3207 [pie”] wie’h

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E3, ES y E7.

T - 117 [*F] + 113[*F]

-

= 115%F

Tabla 94 — Propiedades fisicas lado carcasaen | -5

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 1,69 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 1,00 BTU/Ib°F
Densidad (p) 62,40 Ib/pie®
Conductividad térmica (k) 0,371 BTU/hpie*(°F/pie)

i : R . ol
van [pRELy]  (aasesises [ 00m il ) ‘100 [£L] - 100 [y ) ‘
By ® — - 056 - AL . ‘ —
i@ ™ =7 gatlpre] E 1 ( - :
Fi 3 L.ae m] ) 0271 Figie T, §
hy, = 306801 —
e T Repigt - °F
BTY | 8652[ig) BTU
k., = 306801 [——m—]| - FS 266712 ————
e k- pig® . F]  0.75[zig] k-pig? . *F

Al obtener ambos coeficientes, se procede al calculo del coeficiente de transferencia

de calor limpio (Uc), segun la ecuacion 88.
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BTY BTU
e Zﬂ?,ﬂs[h i =r] 266712 h_m_.,F] ogey BT
207,03 [lf"—;]-z.ﬁa?,u [_._ET? _ ] - pie - °F
h-ple* - °F h-wies - °F

El ultimo paso es verificar el factor de obstruccion de éste intercambiador, segun la
ecuacion 89. El valor obtenido desde tabla es de Ry = 0,003 pie2:-°F-h/BTU.

162, 1‘[ BW ] 49, EE[ ETU ]
_ . « *F » i@ « °F —
Ry = 0,014
192,17 [ E“‘E ] -ﬁsﬁa[ﬂ?—
T R - ple=

Por lo tanto, el disefio escogido es correcto considerando que R4y es mayor que el
obtenido desde tablas. El siguiente paso y final es obtener las caidas de presién en

cada uno de los lados del intercambiador.

Para el lado de carcasa, considerando el numero de Reynolds obtenido de 800
aproximadamente y entrando a la figura E12, obtenemos el factor de friccion por el
lado de la coraza.

pie

fF=0003 F

El numero de cruces que se producen, segun la ecuacion 90 es:

12 - 8[pte]
N4lm =33 pis
29[plg]

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de la carcasa, segun la ecuacion 91 es
de:

0,008 [—ﬁ“n— (156.084,78 p;—ﬁ-ﬁ ]; - 29[plg) - 5.3[pis]

AR = et _ _
bFs = 5,22 - 100 - 0.06[ple] - 1,84 1,21 psi

Para el lado de los tubos, considerando el numero de Reynolds obtenido de 37.000
aproximadamente y entrando a la figura E9, obtenemos el factor de friccion por el

lado de la coraza.
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pia
f= E.ﬂﬂﬂﬂzﬁ

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de los tubos, segun la ecuacién 92 es de:

000002 [-L‘w] 3,340.914,62 p—“‘;ﬁ] } - B[pig] + 6
5,22+ 10% . 0,031 [pie] 1

4F, = = 6,62 pai

Ademas a esta caida de presion debemos agregarle la caida de presién ocasionada
por los cambios de direccion del fluido, segun la ecuacion 93. Con la velocidad
masica obtenida (G;) y entrando a la figura E10, obtenemos un nuevo factor por

perdidas por retorno.

ih
I- D-rgl —
f plg*

.ﬁs,-—uﬂm[P, 2| = 0.24 pa

Por lo tanto, la caida de presion total por el lado de los tubos segun la siguiente

ecuacion es de:

&P.. = 6,62[pst] + 0.24[psi] = 6,86 pri
Finalmente en la tabla 95, se aprecia un resumen del disefio del intercambiador | — 5.

Tabla 95 — Disenfo | - 5

Caracteristica Detalle
Calor transferido 1.632,0 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado carcasa 207,03 BTU/ pie*h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado tubos 2.667,12 BTU/ pie*h°F

Coeficiente de Transferencia de Calor total 192,12 BTU/ pie*h°F
LMTD 38,92 °F

Area de Transferencia 844,80 pie”
Largo de los tubos 8,0 pie

Caida de presion, lado carcasa 1,21 psi
Caida de presion, lado tubos 6,86 psi
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4.13 ESTANQUE ACIDO REGENERADO TK -4

Segun los datos obtenidos desde el balance de masa y energia, este estanque
recibe un flujo de 101.123,9 Kg/h °, que equivale al siguiente flujo al dia de acido

sulfurico regenerado:

Canacidad TK — 4 = 1011317 ﬁ'—9] ’: Eit[;{ L
ract AT ) 18t ke < ldfa) 10001 o dla

Las dimensiones necesarias para contener esta capacidad se presentan en la tabla
96, considerando que este estanque es de almacenamiento, se dimensionara con
mayores medidas para albergar varios dias de acido sulfurico regenerado, es decir,

sera un estanque que almacenara 20.000 Ton.

Tabla 96 - Dimensiones TK - 4

Unidad Medida
diametro 28,00 m
area 615,75 m?
altura 18,00 m
volumen 11.083,5 m?

Esta capacidad del estanque permitira almacenar acido sulfurico regenerado por un

periodo de 8 dias

4.14 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -6

El calor intercambiado por ambas corrientes y obtenido desde el balance de masa y
energia es de:
kf BTV

G- = L.675.367,52 o - 1.53?.?42—.16T

Para el calculo del LMTD, se supondra flujos en contracorriente como se aprecia en

la ecuacion 127. En la tabla 97, se aprecian las temperaturas involucradas.

' Considerando una densidad del 4cido a 96% de pureza de 1,84 Kg/It
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LMTD = Waetdoe descurte entr ade ~Cagus salide

Tasiide descar ce satide — Pogus encrade )
aride domvar (e salida ™ “ggue enirada (EC 127)
. N arido discarte entrada~Cegua seiida.

aad
T acide descartr salida 'rn;:n sntrada)

Tabla 97 — Temperaturas corrientes | - 6

Corriente 2 Corriente 02
Acido descarte 175,81 | °C Agua salida 50,00| °C
entrada 348,47 | °F 122,0| °F
Acido descarte | 70,00 | °C Agua entrada 470 | °C
salida 158,00 | °F 116,6 | °F

Por lo tanto, el LMTD es de:

_ (348,47[°F] = 122[°F]) - (156[*F] - 116,6[F])
LMTD = Caaa7lE - 12af = 1089 °F

158[°F) — 116,6]°

Para el caso de este intercambiador, supondremos un Up de 50 BTU/hpie®F. Por lo

tanto, el area de transferencia requerida es de:

_ e
A=pler (Ec. 128)
BTU
1.587.942,10 |=—
Am [ * ] = 291,60 pie®

109.9(°F) - 50 [t

Para éste disefio supondremos los siguientes datos para los tubos utilizados en el

intercambiador, los cuales fueron obtenidos desde la figura E2.

Tabla 98 — Caracteristicas de tubos | - 6

Caracteristica Valor Unidad
DE 3/4 plg
BWG 16
DI 0,62 plg
a’ 0,1963 pie?/ pie lineal
Largo (L) 12,0 pie
a't 0,334 plg®

Con la informacién de la tabla anterior, calculamos el numero requerido de tubos
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(NT), segun la ecuacioén 31.

L 39160 [pte?]
a.ma&[%‘j?'] . 12[pie)

Ny 124

Ky = 1257

Al contar con 124 tubos, debemos elegir la configuracién de los tubos, para ello,

debemos ingresar a la figura E13, de la cual obtenemos:

Tabla 99 — Arreglo de tubos | - 6

N° de tubos 128
Coraza (Dls) 15 1/4plg
N° de pasos (n) 8
Pitch (Pt) 1 plg
Arreglo Triangular

Con el nuevo numero de tubos escogidos debemos recalcular el area de

transferencia, segun la ecuacion 79.

Fd
A" = 128.0,1963 %} . 12{pta] = 301,51 ple*

Con esta nueva area, calculamos el verdadero valor de Up.

1.887.042,10 [ 52 —
Uy = = 40,36 ————
108.9[°F] - 201,51 [pie?] Ik . ple® < R

Con esta informacién se continuara con el disefio del flujo por carcasa, que en este
caso llevara el agua de enfriamiento. El area de flujo, lo calculamos segun la

ecuacion 80.

~ 15%@&_@] - (1[ptg] - %Lpf&]}- lﬁitﬁﬂ]
F = 1[plg] - 144

= (L.403 pig?

Con el area de flujo, se calcula el flujp de agua por unidad de area (Gs),
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considerando que éste flujo (Ws) es de 116.905,09 (kg/h) que equivalen a
257.191,19 (Ib/h)
lh}

25719119 |7
€. = 0,403[pie?] ﬁgmg”p:‘eﬁz

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E3, ES y E7.

= o 1220%] + 11661

= 119°F

b

Tabla 100 — Propiedades fisicas lado carcasaen | - 1

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 1,09 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 1,00 BTU/Ib°F
Densidad (p) 62,40 Ib/pie”
Conductividad térmica (k) 0,381 BTU/hpie*(°F/pie)

De la figura E11, obtenemos el diametro equivalente:
D= 0,73 plg = 0,06 pie

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de la coraza segun la

ecuacion 82 es de:

o ] | (el ostna ™ (15 o[
e ® 70 vele) -'.'1-3#;-( 1.0?:%5 ) ( :r.saI‘m )

BTU

k., = 10267} ——
¢ h . plad . °F

El siguiente paso es determinar el coeficiente de transferencia de calor por el lado de
los tubos, que en este caso llevara el acido sulfurico gastado. El area de flujo, se

calcula segun la ecuacion 84.
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i - 128 - 0.3%4[pig*]

: 8. 144 = (087 pie”

Con el area de flujo, se calcula el flujo de acido sulfurico mineralizado por unidad de
area (Gy), considerando que éste flujo (W;) es de 16.705,66 (Kg/h) que equivalen a
36.752,45 (Ib/h)

36.75245 [ b
= 993.309,46 ——
pie*h

& =———
g 0,037 [pte?]

Para obtener las propiedades fisicas requeridas para obtener los numeros de
Reynolds y Prandtl, asumiremos la temperatura media de la corriente desde las
figuras E4, E6 y ES.

- 348.26[°F] = 158[°F]

= = IR

Tabla 101 — Propiedades fisicas lado tubos en | - 6

Propiedad Valor Unidad
Viscosidad (M) 6,05 Ib/pieh
Capacidad calorifica (cp) 0,40 BTU/Ib°F
Densidad (p) 114,81 Ib/pie*
Conductividad térmica (k) 0,693 BTU/hpie*(°F/pie)

Por lo tanto, el coeficiente de transferencia de calor por el lado de los tubos utiliza la

ecuacion 86, obtenemos:

RET
5

oo 7_%].;. %_(?w.m.w L] - o0mlsie) } (o
" I:hﬁl.,w! I .08 £ .
' mieh Foo
h, = 106681 &
T h-pie? -°F
BTy 0.62[plg] ETY
k., = 106681 : = 881,80 ———
@ h-ple® -*Fl 0,75[plg) h-ple* . °F
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Al obtener ambos coeficientes, se procede al calculo del coeficiente de transferencia

de calor limpio (Uc) segun la ecuacion 88.

1.026,70 [ﬂ”_] . 881,89 [ﬂ”_]
h F h-ples - °F BTU
Uc= BTT Brg = A0 T ———
1.026 70 |- — ] + 88189 [_,_r - ple- -
h-plg~-°F h-gpie*-°F

El dltimo paso es verificar el factor de obstruccion de éste intercambiador segun la
ecuacion 89. El valor obtenido desde tabla es de Rq = 0,003 pie*Fh/BTU.

| BTU | _ BTU
47440 |[p—rr ‘F] 4333[& oieT 7T
By = BTU pry | o419
a7440 [ ] 4&35[n e .F]

Por lo tanto, el disefio escogido es correcto considerando que Ry es mayor que el
obtenido desde tablas. El siguiente paso y final es obtener las caidas de presion en

cada uno de los lados del intercambiador.

Para el lado de carcasa, considerando el numero de Reynolds obtenido de 35.000
aproximadamente y entrando a la figura E12, obtenemos el factor de friccion por el
lado de la coraza.

f.{;gg?ﬁ

ple-
El numero de cruces que se producen segun la ecuacion 90 es:

12 - 120pd

'15:1;[;’49]

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de la carcasa segun la ecuacion 91 es
de:

i ‘ ir
0002 [E&] - (ss0915[27]) - 153 lplg] - olpte]

aFe = 5,22 109 - 0,061[ple] - 1 = 373 pst
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Para el lado de los tubos, considerando el numero de Reynolds obtenido de 8.500
aproximadamente y entrando a la figura E9, obtenemos el factor de friccion por el

lado de la coraza.

pie

£ =0,0003

Por lo tanto, la caida de presion por el lado de los tubos segun la ecuacién 92 es de:

0.0008 [ BE] . (993.509.46 [Er]) - a2fute] -6
AP, = P = 5,80 psi

5,22 10% . 0,051[wle] - 1,84

Ademas a esta caida de presion debemos agregarle la caida de presién ocasionada
por los cambios de direccion del fluido segun la ecuacion 93. Con la velocidad
masica obtenida (G;) y entrando a la figura E10, obtenemos un nuevo factor por

perdidas por retorno.

Ib
r-%:I"]___‘
f plg®
48 ib
- « - = .74 =l
AR = s m[m_] 1,74 s

Por lo tanto, la caida de presion total por el lado de los tubos segun la ecuacion:
AR, = 580[psi] + 1,74[pst] = 7,54 psi

Finalmente en la tabla 102, se aprecia un resumen del disefio del intercambiador | —
6.

Tabla 102 — Disefio | - 6

Caracteristica Detalle
Calor transferido 1.587,9 MBTU/h
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado carcasa | 1.026,7 BTU/ pie’h°F
Coeficiente de Transferencia de Calor, lado tubos 881,89 BTU/ pie*h°F

Coeficiente de Transferencia de Calor total 474,40 BTU/ pie’h°F
LMTD 73,57 °F
Area de Transferencia 301,52 pie2
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Caracteristica Detalle
Largo de los tubos 12 pie
Caida de presion, lado carcasa 3,73 psi
Caida de presion, lado tubos 7,54 psi

4.15 ESTANQUE ACIDO DESCARTE MINERALIZADO TK -5

Segun los datos obtenidos desde el balance de masa y energia, este estanque
recibe un flujo, considerando solo el acido sulfurico presente de 11.127,1 Kg/h, que

equivale al siguiente flujo al dia de acido sulfurico mineralizado:

. kg me
Capacidad TR =5 = 11137, [T] — 4 =2 [ — -m 1451 —

Las dimensiones necesarias para contener esta capacidad se presentan en la tabla
103, considerando que seran dos estanques de almacenamiento en ésta area, se
dimensionara con mayores medidas para albergar varios dias de acido sulfurico
mineralizado, es decir, seran un estanque que almacenara seiscientas toneladas

(600 t) aproximadamente.

Tabla 103 - Dimensiones TK - 5

Unidad Medida
Diametro 16,00 m
Area 201,1 m?
Altura 6,00 m
Volumen 1.206,4 m?

Por lo tanto, considerando los dos estanques considerados en esta etapa del

proceso, el volumen albergado total es de:

-

Y

Capacidad Total TK — 5 = 1.206.4 [ ] 2 [estanques] = 2412,8 m*

SFEaTguUa

Esta capacidad de los estanques permitira almacenar acido mineralizado por un
periodo de 16 dias.

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado 136



Capitulo IV: Diseio de Equipos

4.16 FILTROF -1

Para el disefio del filtro prensa, se considera el flujo de la corriente 5 (Fs), el cual
equivale a:

gal gal
— e — = 1'
F = 53973 5] g7 [5] = 192085

Se considerara que se desarrolla un ciclo por cada hora, debido al flujo enviado
desde el proceso de espesamiento. En la tabla 104, se expresan diversos

parametros utilizados para el calculo.

gal ]

Emlc:] [ : ] [
] . 2 . s
F; par cigie 14 E%[ b 1 ciclas = 142,49 ciclas

Tabla 104 — Parametros Filtro F - 1

Parametro Valor Unidad
Densidad Solucion 87,21 Ib/pie”
As,03 en solucién 0,74 fraccion en peso

Porcentaje de solido en torta 95 %

Con los datos de la tabla 104 y la ecuacion 129, obtendremos la capacidad del filtro
prensa por cada ciclo e ingresando a la figura E17, obtendremos las dimensiones de

éste equipo (27).

- B84 v Flufo  fracoidn en i « poses sapecifico Ec. 129
Capa cidad Ror ciclo = densidad selucidn porcentaie de sdlide en toma ( ' )
{-]
87,21 )

ik al
834 [m] 142,48 [F??-"ﬁ 074

[!&

Capacidad por cicle =

@7.21- - 0,85

Capacidad por ciclo = 14,80 [pie?]

!¢ valor obtenido desde datos tabla 4.
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Ingresando en la figura E17, nos damos cuenta que debemos considerar una
capacidad de 15 pie®, por lo cual obtenemos los siguientes datos que se representan

en la figura 34.

Tabla 105 — Parametros Filtro F - 1

Caracteristicas| Valor Unidad
Area 300 pie?
Camaras 32
Largo (L) 154 plg
H 76 plg
W 74 plg
C 1500 mm

Figura 34 — Esquema Filtro Prensa

4.17 TORRE DE ENFRIAMIENTO

Normalmente de acuerdo a la experiencia de muchos fabricantes, las torres de
enfriamiento trabajan con cargas de aire que oscilan entre 900 a 1800 Ib/h-pie? y con
cargas de agua entre 500 y 2000 Ib/h-pie?. (28)

Como se calculo en el capitulo anterior los flujos de aire y agua requeridos para esta

etapa del proceso son los que se presentan en la siguiente tabla.
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Tabla 106 — Parametros Filtro F - 1

Flujo Valor Unidad
Agua (L) 314.349,59 | kg/h
691.569,09 Ib/h
Aire (G) 750.846,40 | kg/h
1.651.862,08 | Ib/h

Considerando una carga de aire de 1800 Ib/h-pie?* obtenemos un area de

enfriamiento, considerando el flujo de agua de:

691.569.09 [i—‘]
- I
1500 m:]

= 364,2[ple”]

Area =

El paso siguiente es determinar la altura de la torre de enfriamiento, la cual se

obtiene de las siguientes ecuaciones.

Altura (h)=2 +02-Z + 6,56[pis] (Ec. 130)

Donde:
0,2 = El 20% de la altura, como un estimado de la altura de la piscina
6,56 [pie] = Altura correspondiente al sistema del ventilador, soporte y

rociamiento de agua.

Ny - Hpy (Ec. 131)
Donde:

Ng = Numero de unidades de transferencia.

Hg = Altura de unidades de transferencia.

Hem (Ec. 132)

L
Hea
Donde:

L™ = Flujo de agua por unidad de area.

Kxa = Coeficiente de difusién por unidad de area.
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Ka=L{,-6"7 (Ec. 133)
Donde (21):
G’ = Flujo de aire por unidad de area.
C1=40,2
y=0,5
£ b Q.8
1.651.863.08 'F| ¢ Ib
Bea = 402\ —55a 2] a3 ‘ﬁls‘: ‘pies - (1b/10)

Reemplazando en la ecuacion 85, obtenemos:

691.569.09 ﬂﬁi

284.2| ple~)

: [ 1 ]
263593 [F—r% 57T

H‘G = = .65 [p}'E]

Para el calculo del numero de unidades de transferencia, debemos considerar la

siguiente ecuacion, con los datos obtenidos desde Carta Psicrométrica.

Ta @r i
No= [0 A i (Ec. 134)

Donde:
H' = Entalpia de saturacion

H = Entalpia de proceso

El desarrollo de este calculo se aprecia en la tabla siguiente, considerando las
condiciones de entrada y salida del aire (68°F y 30%HR; 86°F y 50%HR

respectivamente.)

Tabla 107 — Calculo Ng Torre de Enfriamiento

T(°F) | H' (BTU/Ib) [H(BTU/b)| H-H | (H-H)av | AT/(H'-H)av
68,00 | 24,89 142 107

71,60 | 27,47 155 |120| 11,4 2,849
7520 | 30,90 185 | 124 | 12,2 2,649
78,80 | 34,76 219 | 12,9 127 2,559

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado 140



Capitulo IV: Diseio de Equipos

T(°F) | H' (BTU/Ib) [H(BTU/b)| H-H | (H-H)av | AT/(H-H)av

82,40 | 38,63 253 | 133 | 13,1 2,475

86,00 | 42,92 277 | 152 ] 14,3 2,270
Ng 12,802

Por lo tanto, la altura (Z) de la torre de enfriamiento es de:
Z = 12802-068[pic] = 870 [ple] = 2,65 [m]
Dando una altura completa del equipo, considerando la ecuacién 130 de:
Altura (k) = 8,7 [pie] + 0,2 - 8, 7[pie] + 6,56[pie]
Altura (h) = 17 0[pie] = 5,18 [m]
La caida de presion del equipo la determinamos por:
AP = 394.10"%. (985.2 + 5)-G"* . vk (Ec. 135)

Donde:
Vh= Volumen himedo a la entrada, (7.5 pie®/Ib)
AP = En unidades de cm H;O

b 1\ ;i
AR m i - 2.6 =57 -[ 21,036, = - TG —
AP = 3.94-10 (9,85 - 2,65[m] + 5) { wiwz-[h_me_]} ?slm]

AP = 40,6 [om H,0] = 1,33 pie H,0

Al estar presente ante una torre de enfriamiento debemos calcular ademas la

potencia del ventilador como la potencia de bombeo.

La potencia del ventilador se obtiene de segun la siguiente ecuacion (29).
r - Frdfg
Venttlader (P) T (Ec. 136)

Donde:
Q= Volumen de Aire

p = Densidad del agua
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El volumen del aire, se obtiene desde la ecuacién de gases ideales considerando los

siguientes datos.

Tabla 108 — Caracteristicas Flujo Aire Torre de Enfriamiento

Caracteristicas Valor Unidad
Presion 1 atm
R (constante de gases) 0,082 Atm-I/mol-K
Temperatura (T) 293,00 K
Peso Molecular aire (PM) 29 g/mol
g = % (Ec. 137)

:I..E)EIEF[:%—] - ?59.&4&3[%] Etﬂaz[“““ E] 293 [k]

1[atm] - 29 L—r%r]

. i _ pie®
7 = 622.063.296,7 |—| = 366.132.63
k it

Q=

Por lo tanto, la potencia del ventilador es de:

ie?] pie B0 E}
366.132,63 [F‘—Mn] 40,69 [em £,0] - 55 4a[¢m 7 5] 624 ﬁﬁ

Ventilader (F) = 33.000.12

Ventilador (P) = 77,02 [hp] = s0[hp]

En cambio, la potencia de bombeo requerida para la torre de enfriamiento, se calcula

por medio de la ecuacion 138.

Bombea (F) = "_"r (Ec. 138)
FE# « g

Donde:
L = Agua alimentada a la torre

n = eficiencia de la bomba
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“*3"?5?[5] s?ﬁa[ ]ﬁﬂ[ﬂ‘r"f] 17,0lpis]
3690 - 0,8

Bombee (F) = = 7.0 [BEP)

Boembeo (F) = 7.0 [BEP] = 64,26[kW] = 87.37[hp] & 20[hp]

Finalmente en la tabla 109, se aprecia un resumen del disefio de la torre de

enfriamiento.

Tabla 109 — Diseno torre de enfriamiento

Caracteristica Detalle
Area de transferencia 384,2 pie’
Altura de relleno 8,70 pie
Altura de torre 17,0 pie (5,18 m)
Caida de presion 40,7 cm H,O
Potencia de ventilador 80 hp
Potencia de bombeo 90 hp

4.18 TORRE DE ABSORCION A -1

Para el desarrollo del disefio de la columna de absorcion de platos, debemos
considerar los datos de equilibrio del diéxido de azufre en agua, los cuales se
presentan en la tabla siguiente, con su conversion a fracciones libres de soluto por

medio de las siguientes ecuaciones.

X=%S02p/p (Ec. 139)
Y om —LEIEE (Ec. 140)

FR=Pp 303

Tabla 110 — Datos Curva de equilibrio SO, en agua

Pp SO, (mm Hg) | % SO, plp X Y
1,2 0,05 0,014423077 0,00158
3,2 0,1 0,028846154 0,00423
5,8 0,15 0,043269231 0,00769
5,8 0,2 0,057692308 0,00769
14,1 0,3 0,086538462 0,01890
26 0,5 0,144230769 0,03542
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Pp SO, (mm Hg) | % SO, plp X Y
39 0,7 0,201923077 0,05409
59 1 0,288461538 0,08417
92 1,5 0,432692308 0,13772

Al graficar los datos obtenidos desde la tabla 110, obtenemos la curva de equilibrio,

la cual se presenta en la figura 35.

0,160 4
0,140 -
0,120 4
0,100 -
> 0,080 -
0,060 -
0,040
0,020 4
0,000
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5
X

Y=0,3265X-0,008
R?=0,994

Figura 35 — Curva de equilibrio SO, en agua

El paso siguiente es obtener las composiciones de entrada y salida de cada una de

las corrientes, como se expresan en las siguientes ecuaciones.

4 -;:— (Ec. 141)

Donde:

y1 = composiciéon de SO2 en corriente 19, segun balance de masa y energia

1.961.6 3] /24518 3]
1- 19616|3| /24508 ]

Y, =Y, (1 = Ywrecuperacidn) (Ec. 142)

¥, = 4,00

¥, = 400 (1=-0,9%) = 0,04

Se asumira que la corriente de liquido que ingresa a la columna viene con una
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composicion de 0,1 (X2 = 0,1). Al considerar la curva de equilibrio obtenida en la
figura 34, obtenemos la composicion de salida a la columna (X1), como se aprecia en

la siguiente ecuacion.

Y = QRS
&y -—Eﬁ (Ec. 143)

(4.00 — 0.008)
[, == =12,
1 0.3265 12,23

Por lo tanto, la razoén liquido — vapor minima de la columna es de:

{%Ju =Lk (Ec. 144)
2 Pl J
tvr:;. min 1225 =0,1

Considerando que la razén liquido — vapor es el cincuenta por ciento de la razon

liquido — vapor minima, por lo tanto:

L
(2) =13-082=04
Con esta razon liquido — vapor de operacién obtenemos la verdadera composiciéon de

salida del liquido (X4 real).

N, = Ak A X, (Ec. 145)

I'-E'.':'.'.r.

400 =004

041 01 w975

X real =

En la figura 36, se aprecia graficamente la disposicion de los flujos en funcion de la

curva de operacion.
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0 2 4 6 8 10 12 14
X

—4—Curvade Equilibrio  —#=Curva de Operacion

Figura 36 — Curva de equilibrio y Operacién Columna Absorcién

El diametro de la torre y, en consecuencia, su area transversal debe ser lo
suficientemente grande para manejar el flujo del gas y del liquido dentro de la region
de operacion de la columna. Es por ello que debemos la velocidad superficial del gas

(VE), la cual se obtiene por la siguiente ecuacion.

Vp =g (e )es (Ec. 146)

75

Donde:
Cr = Contante de inundacion, cuyo valor depende del tipo de plato.
p,. = Densidad de liquido

p. = Densidad del gas

La densidad del gas se obtiene con la informacién mostrada en la tabla 111, junto a
la ecuacion de los gases ideales, considerando los 50°C y una presion de operacion

de una atmosfera.

Tabla 111 — Peso Molecular Corriente 19

Compuesto| % molar | Peso Molecular (Ib/lbmol)
SO, 66,67% 64
02 33,33% 32
FM 53,33

Prefactibilidad Técnica — Econdmica de una Planta de Regeneracién de Acido Sulfurico Gastado 146



Capitulo IV: Diseio de Equipos

1 [atm] - 53,93 T%E]

o073 R . (solq)+ 273 - (IR

Para el calculo de la constante de inundacién (Cg), se utilizara platos perforados para

9 = = e.u&[%]

el disefio y un espaciamiento entre ellos de 18 plg (TS). Lo primero es determinar el

rango de operacién de la columna que se obtiene por medio de la ecuacion

E - Lt
= [= Ec. 147
Rango I{ E]” (::-] (Ec )
o8
(0,125 iﬁ}
Rango= 041 = (.018
62450

Al estar presente con platos perforados debemos considerar este rango obtenido,

segun los datos de la tabla 112.

Tabla 112 — Constante de Inundacion Platos Perforados
Rango a b
<0,1 0,1 -
0,1-1,0 | 0,0062-TS+0,0385 | 0,00253-TS+0,05
Fuente: Torres, 2000 (30)

Crm= [cr lr;rg(—]-!- ﬁ:] ( (5-—-!-{'5- (Ec. 148)

Range’
Donde:

o = Tension superficial, 0,04 (dinas/cm)

AR/Aa = area activa del plato, 65%

C: = |01 = 'u] 'ﬁm}ﬁ'; (5-0.65+ 0.5) = 0,188
* 1 "log(0.018) 2e) G0 A
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Por lo tanto, la velocidad superficial del gas es de:

y BE

(62.4 —;] a, 125[ ol
V; = 0,188 = 4,196 [—"]
Q12 5[ ] #
ple

Como estamos frente a un liquido no espumante, la velocidad de operacion equivale

al ochenta y cinco por ciento de la velocidad superficial del gas (31).

ple

-&E'Jﬁp—m
g .

g

Vop = 0,85 4,196

Con este valor de velocidad de operacion, podemos obtener el area de transferencia

en la columna, la cual se obtiene por la ecuacion.

Area= :i (Ec. 149)
ap
kgl 2.2|ls 1 1[k)
2.451,84 [-f?] : —[—H-1
kg o [ ] 2600 s]
0,125 oIt

Areas= = 3,36 EF'E':}

3,56 2]

Por lo tanto, el diametro de la columna es de:

—_—
& 5,36 [ple=
DHametrg = t¢ m I OF ['p“h]
o i3
Segun la figura 35, el nUmero de platos tedricos requeridos es de 7 platos y al utilizar
la figura E18, la cual nos dice que la eficiencia es del 50%, obtenemos el numero de

platos reales necesarios.

Nygq = Sueitias (Ec. 150)

_ ?[platos]

Y = 14 [platos]

Por lo cual, la altura requerida para la columna de platos es de:
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B =N_,-TS (Ec. 151)

0T iy veal

Hrﬂ.‘::-"‘:r:ﬁ =14 .18 EFE-E] = zsz[pig] = ?l'ﬁfp'tg]

Finalmente en la tabla 113, se aprecia un resumen del disefio de la torre de

absorcion.

Tabla 113 — Disenrio torre de absorcion A - 1

Caracteristica Detalle
Area de transferencia 3,36 pie’
Altura de platos perforados 21,0 pie
Numero de platos 14 platos
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CAPITULO V
EVALUACION ECONOMICA

5.1 INTRODUCCION
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En este capitulo se mostrara en detalle los calculos y procedimientos llevados a cabo
para obtener la evaluacion econdmica de la regeneracion de acido sulfurico. Se
utilizaran los indices de Marshall and Swift (M&S), para el costo FOB de los equipos,
considerando el indice M&S del primer trimestre del 2011 como 1.599,7. Ademas,

todos los costos seran en délares americanos (US$).

5.2 COSTO DE EQUIPOS

5.2.1 ESTANQUE TK -1

El costo FOB de TK - 1, se obtienen segun los datos requeridos en la figura 37, la

cual_se aprecia a continuacion'’.

1000 +
— [ 1001t neignt [
] 60ft height [I=
1 T 11
d E 40 ft height
100 /p//,.l/
20 ft height =
2 . | T T T | - )
8 == 1 == 10 theignt S
ZE‘ L |
‘g I /L I 5 ft height |
: / I Pz /,"/
0 10 - =
m =
@ = - =
I; ]
| .
1
1 10 100
Inside diameter, ft

Fuente: Industrial Chemical Process Design (32)
Figura 37 - Costo Estanques Verticales

Difmetropg_q = 9,20[m)] = 30, [pie]
Altura ., = 4.00[m] = 13,1 [pis]

M&S 7011

Costo THK =1 = USS10¢.000 . m

17 . . .z s .
Para cada uno de los estanques incluidos en esta evaluacion, se tomara en cuenta la figura 37 para su costo.
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v B

Costo TK — 1 = US5100.000 - 10939

= USH 146.238.2

Adicionalmente a este valor, debemos incluir el agitador que cuenta este equipo. El

costo del agitador se obtiene en funcién de la potencia requerida (40,0 hp), segun la
ecuacion 152 (33).

coste agitador = ¢ #4704 195 InChp)=0.0819-Inlhp*) (Ec. 152)

costo agitader = o 857 # 011155 lal4t.ad20.081% nl400Y") — ygs24 9668

'

sto agliador TH — 1 = US824.966,8 - s 2011
COFio agitaaatT = . ; 1M£5 1?35
caste agitador TK — 1= US$24.966,8 _;_a?é = US$50.581,8

5.2.2 ESTANQUES TK - 2

Para el desarrollo de los costos de TK — 2 debemos hacer notar que estamos frente a

dos estanques de las mismas dimensiones.
Dismetror,_. = 6,00[m] & 19,7 [ple]
Altwrar,_; = 10,5[m] X 33,4 [pie]

Coste TH — 2 = US$100.000 - o 29011
et = Y Mas 2001
15997

Coste TK — 2 = U85100.000 -
* 1.093.9

- 2 = USF292476,5

Adicionalmente a este valor, debemos incluir el agitador que cuenta este equipo. El
costo del equipo al igual que en TK - 1se obtiene en funcidén de la potencia requerida
(6,00 hp), segun la ecuacién152.

Prefactibilidad Técnica — Econémica de una Planta de Regeneracion de Acido Sulfurico Gastado



153

Capitulo V: Evaluacion Econdmica

ceste ﬁﬁﬂﬂ'ﬂrﬁ‘r - i'-?—i-FHII'-'.L‘Iﬂtl:I':E--ﬂE'II pee1F-lnlaas1 = U§58.495 .4

ME&S 2011

E itador TK — 2 = UE58.4934 - —————— -
coste agitadar 5 Y85 108C

15997
7996

coste agitader TK — 2 w USS€493.4- i = Usii4.414,7

Por ultimo debemos considerar el serpentin al interior de cada uno de los estanques,

el cual se obtiene segun la figura 38 (34).

Surface area, {1°

10 10° 10?
lﬂd T T T 1:--I|| T L] T l!|.||rI1| T Ll T Ll L

Stainless-steel tube and .| |
carbon-steel shell [ — ;—' il Y

-
— T 1 | I K | |
103 b—— I ] .ﬁdmiralt!:l !ublc and - Carbon-steel tube - .

| earbon-steel shell “[ | [T and shell __'l g
N I ]

Il At Pressiire adjustment Faciors |

i Upto 4,135kPa (500 psia) 1.0 ]
T e = I — 6,205 kPa (900 psia) 1.1 |-

‘ ' 10,340 kPa (1,500 peia) 1.3 |
- bbb L 20,680 kPa (3,000 psia) 2.0 r

| | LW 30,000 kPa (4,350 psiz) 3.0
102 | | | | | R E

il 1 10 107
2

Purchased cost, §
|
|

Surface arca, m

Figura 38 - Costo Serpentin TK - 2

ME&s 2011

Costo serpentin TK — 2 = US351.000 - MES 2002

1.599,7
1.104.2

Costo serpentin TK — 2 = US$1.000 - 2 =U8%2.897,5
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5.2.3 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -1

Al igual que en el caso anterior de TK — 2 debemos considerar dos equipos. El costo

se obtiene desde la figura 398, considerando un area de:

Area;_, = 4.013,94[ple?] = 37281 [m"]

Surface area. ft*

17 iy
107 - v . T T— o8 o
- — :._:'.'.-_.LI_"L..'_ ._!_' N S i P 157 FSIY 0
Stninless-steed whe and = | |
carbon-sieel shell | 2] ! — |
R | | '
L6l Admiralty tube and | = - [ | |
¥ carbon-sseel shell | | |
] I | | [ | |
| || S — ! i i R . -
] [~ Carban-steel tube +— et N ==
£ . - i 1 W T —— i |5 B e 5l
£ | | L= ] I Pressare adﬁlsmu.n:'ﬂu:mr;:j—-!'
I e o B < 4,140kPa (600 psis) 1.0] |
. = i 41 6,205 kP2 {900 psia) 1.1
A | | | | | | 10,340 kPa (1500 paia) 1.3
I T 30,630 kPa (3,000 psia) 2.0 |
/ | ] ; [ | 30,000 kPa (4,350 psia) 3.0
— | | | | | Jan. 2002
108 ] ] | | [
10 10? 10

Surface aren, m*

Figura 39 - Costo Intercambiador de Calor

MES 2011

Coste I — 1 = USS40.004 . m'

1.5949,7

Coste [ — 1 = USS40.000 . m

-2 =1U88115.8993

5.2.3 ESPESADOR D-1

El costo de un espesador se obtienen en funcién de los millones de galones de flujo

a decantar por dia, que en este caso corresponden a:

MMEGE]

kg
- —_— .
o1 .15.&?5,4[ A 12679 [ Tia

18 . . .z s P .
Cada uno de los intercambiadores de esta evaluacidon econdmica son calculados segun la figura 3.
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El costo del espesador por gravedad se obtiene de la ecuacion 153 (35).
costo espesador = 3,28 10*. Q,_,** (Ec. 153)

XM galytt
ae ] = US§46.294.0

costo espesador = 3,28 - 107. 1,36?9[ Tin
M&Ss 2011

c O 1w US5546.294 0 - ——
asta 3 M&S 1877

L5997

Costo 00— 1 =U5546.294.0 - 5054

= Us5146.530.6

5.24FILTROF-1

El costo del filtro prensa se obtiene en funcién del area calculada en el disefio del

equipo (A = 300 pie?), utilizando la ecuacion 154 (33).

L 11
coste F =1 = A - 55 (Ec. 154)
coffg F =1 = 500 T m 539 6787
Costo F— 1 = US$39.878,7 « ws 2011
- U M&S 1985
c F— 1=U8539.878,7 L5897 _ USS80.792,7
esta = T Ty R

5.2.5 ESTANQUE TK - 3

Utilizando la grafica anteriormente expuesta para estanques verticales, el costo de

este estanque es de:
Didgmetrapy. ; = 12,0[m] & 39,37 [pie]

Alturary_; = 6,00[m] = 26,25 [pie]
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. _ M&S 2011
Coste TR — 3 = US3150.000 V&S 2001
15997
- : = ;
5 = U§5150.000 10939 = UFS219.357,3

5.2.6 EVAPORACIONE - 1

El costo de un evaporador se obtiene, segun la figura 40, en funcion del area de

intercambia de calor en el evaporador, que en este caso particular al contar con cinco

etapas, debemos considerar cada una de ellas para el costo total del equipo, las

cuales son las que se presentan en la tabla 114.

107

(=]
®

Verti

cal tube T4

<

]

= =

Installed cost, dollars

10

Agitated film / T
(scraped wall) d /—!orizon al tube

Jam. 1000
LIl

10

107 10%
Total heating surface area, ft*

10’

Figura 40 - Costo Evaporador

Tabla 114 - Costo de etapas de Evaporacion

Etapa Area (pie?) Costo afio 1990 (US$) | Costo afio 2011 (US$)
1 3.651,82 330.000 571.321,4
2 1.265,94 100.000 173.127,7
3 1.793,49 150.000 259.691,6
4 1.931,96 170.000 294.317,1
5 3.210,79 320.000 554.008,7

Fuente: Indice M&S 1990: 924
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5.2.7 CONDENSADOR C -1

Para el caso del condensador C - 1, se utiliza la misma grafica que para el célculo de

los intercambiadores de calor, considerando el area de:

Area._, = 3.153,36[ple”] = 89,29 [m?]

M&S 2011

Costo C=—1 = ﬁss.ﬁﬁﬁfm

15997
1.104.2

Coste € — 1 = USS8.500. = US§12.514.3

5.2.8 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -2

Para el intercambiador | - 2, se considera un area de:
Area,_. = 1.648,58[pie?] = 153.16 [m°]

MES 2011

Costa [ — 2 = US§15.000 » — o=
sta M&S 2002

1.599,7

Costo [ — 2 = USH15.000 - 11042

= US§21.731,1

529 INTERCAMBIADOR DE CALOR | -3
Para el intercambiador | - 3, se considera un area de:
Area, . = 46357 [pie®] A 40,56 [m*]

M&s 2011

Cogste [ — 3 = US53.500 - m

1.599,7

Coste [ — 3 = USS3.800 11042

= U§$5.505,2
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5.2.10 INTERCAMBIADOR DE CALOR [1-4

Para el intercambiador | - 4, se considera un area de:

Area;_, = 593,61[ple?] = 55,15 [m*]

Costo I — 4 = US$6.500 - o 2011
' M&S 2002
15997
Costo | — 4 = US36,500. 11043 = US$9.416.8

5.2.10 REACTOR DE DESCOMPOSICION TERMICAR - 1

El costo de un rector se obtiene segun la figura 41, en funcion del volumen requerido,

el cual en este caso corresponde a:

volumang_, = 295 [pie®] = 0,83 [n*]

Kettle size, gal

102 10° 104
H}ﬂuuul T T | N O [ T | ST I N L W

!
| | 1
316 Sminless-steel kentles

| Installed cost “

[T orass-tined ketties :
Installed cost L1
5 | 1} Purchased cost T\-{'" e

10 - T [ = 1
L [ e Pl
|| Homogeneous lead-lined steel 11 L pl — B N O s B
kettles, installed cost ™} ~— 1
I M

---.-
R | 1 Cast-iron jacketed kewles | | |
"]

£

=

LY

Installed or purchased cost, §

AY

ﬁ-""
_..-""J" *_F Installed cost |

[ Purchased cost

i ! Jan, 2002 |
| | il

101 1 ] 10
Kettle size, m®

Figura 41 - Costo Reactor
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Costo B — 1 = USS20.000. s 2011
asta = " M&s 2002
18997
- t T -
Cagto [ = &= UFEZ20.000 11042 m US826.874.8

52.11 INTERCAMBIADOR | -5
Para el intercambiador | - 5, se considera un area de:
Area;,_; = 844,8[ple®] = 78486 [m*)

M&S 2011

Costa [— 5 = USSE.508 - m

1.5997

Coste [— 5= US38.500- 11042

w U§312.914.3

5.2.12 INTERCAMBIADOR | - 6

Para el intercambiador | - 6, se considera un area de:

Area; . = 301,52[pie”] = 28,01 [n"]

Costo [— 6 = USS4.000 - o5 2011
oate = " M&s z002
Costo [ - 6 = USS4.000 - T—— = US$5.795,0

5.2.13 ESTANQUE TK - 4

Utilizando la grafica anteriormente expuesta para estanques verticales, el costo del

estanque TK - 4 es de:

Digmetrorg.s = 28,0[(m] = 91,8 [pie]

Prefactibilidad Técnica — Econémica de una Planta de Regeneracion de Acido Sulfurico Gastado



160

Capitulo V: Evaluacion Econdmica

Alturag_, = 18,00[m] & 59,06 [ple]

o M&S 2011
Costo TK - 4 = USSL000.000 - —————
Costo TH — 4 = US$1.000.000 - ———— = US$1.462.382.3
gate 10939

5.2.14 ESTANQUE TK -5

En éste etapa del proceso se debe considerar que estamos frente al costo de dos

estanques, cuyo costo es de:
Diémetropy_; = 16,0[m] & 52,5 [pie]
Alturarz_; = 6,00[m] = 19.69(pie]

M&S 2011
Coste TK =5 = US3180.000 'm- 2
1.599.7

Coste TK — 5 = US§180.000 10039

- 2= UBSSZ6457.6

5.2.15 TORRE DE ENFRIAMIENTO

El costo de una torre de enfriamiento se obtiene en funcion del flujo de agua a

enfriar, la cual en el caso de este proceso es de:
kg gal
Caudal = 314.349,60 [—] ai 138309 [—]
R T

Coste Torre de Enfriamiente = 135 f - Caudal®?

Donde f es determinado en funcion del AT del equipo, que en este caso es de 20°C,
por lo tanto f =2,5 (33).
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gal Q&L
Costo Torre de Enfriamiente = 135 - 2,5 - (:I..EEE,EI? Lm'_]] = [IS527.809,5
TE

M&s 2011

- ?1. . =
Corto Torre de Enfriamisntg = USS527.609.5 &S 1985

1.599.7
7990

Caste Torre de Enfriamiente = US327.809.5 - m US356.341,0

5.2.16 COLUMNA DE ABSORCION A - 1

Para el caso del costo de la columna de absorcion, como se aprecié en el disefio del
equipo se ha considerado la construccién de una columna de platos, para lo cual,

ingresaremos a la figura 42, con el didametro de la columna que en este caso es:
didmetra,_, = Z1[pie] = 0.63[m]

Y considerando los 15 platos reales obtenidos.

Column diameter, ft
5 1 10
]U NN [E—— —— —— I == |...._|_.._]'____.t._ :___.-___l____ S - — —— — --““:‘L.____
= Cruantity factors apply == =
n o all types of trays T W]
= 1 300 & 1BD 15 1.25
|2 280 % 1.65 16 1.20 1
z 1 265 10 150 17 113 _ -
2 4]zl 11{5; IE :52 | Bubhle-cop trays | ||
104 5 230 12 140 1 05 bt N e S AT
E H 6 215 13 135 2029 1.00 e e ieat)S ————c
g H7 20074 130 3039 098 F e e e
= ] 4D+  0.97 [T Valve rays — :
o = = = | (stainless steel) |
r e 1 1 i |
E o Sieve rays _M_E!-uhhlc-cup trays {4 L -
s {stainless steel) | (carbon steel) -1 |
E 10° = —L — = Sieve trays ——
[} 3 -
| ——__ e tislingrd T (carbon steal) ——
- . wrays(stainless steel) T =Sl =L —
i .i. . i___ -_—-I'_.r:..- = _—_ ._ | d ' . .
| i 1 [ =Valve trays | | J ;
IETESE. ) S erer Y _I__ ! fcarbon stsel) | ——
I . | - Jan. 2002
g 1 | | 1 | i
! 1 10
Column diameter, m

Figura 42 - Costo Columna de platos

ME&S 2011

Coste A— 1 =US5350 - 1.25 -m
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1.599,7

Tos5g - Usse33s

Costo A= 1= USE350- 1,25 -

5.2.17 SEPARADOR MECANICO S -1

Para el caso del separador que se encuentra a la salida de R — 1, el costo debe ser
considerado en funcién del flujo de alimentacion a éste, como se aprecia en la

ecuacion siguiente:

costoS=1ma<+b.-W (Ec. 155)

Donde:
W = Flujo de alimentacion, t/h
a = constante, 98
b = constante, 5,06
kg

E
W = 120.291.14 [?] - 129.29[51

[
coste §— 1= 96+ 5,06 - 120,29 [E = Ugs705,2

M&S 2011
— ] 2‘_ - —
Coste 5 — 1 = USSFOS, V&S 1985
1.599.7F
- " -
Corto § — 1= USEF05,2 7896 wm USS1.426.7

5.2.18 SEPARADOR MECANICO S -2

Para este otro separador mecanico, se utiliza nuevamente la ecuacion 155,

considerando los mismos parametros entregados.

W= 10358452 [2—&] = 103,58 [ﬂ
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t
coste §—2=98+ 506 - 10358 [E] = 86222

Coste §— 32 = US8622.2 -

Coste §— 2 = USB622.2-

Finalmente en la tabla 115 se aprecia en resumen el costo FOB del total de quipos

M&S 2011

13997
7896

incluidos en esta evaluacion econémica.

Tabla 115 - Costo FOB equipos

ME&S 1985

= UgBl.2e0.6

N° equipos por etapa

Valor al 2011 (US$)

Estanque TK -1 1 146.238,2
Agitador TK - 1 1 50.581,8

Estanques TK - 2 2 292.476,5
Agitador TK - 2 2 34.414,7
Serpentin TK -2 2 2.897,5

Intercambiador | - 1 2 115.899,3

Espesador 1 146.530,6

Filtro F - 1 1 80.792,7

Estanque TK - 3 1 219.357,3

1 571.321,4

1 173.127,7

Evaporador E - 1 1 259.691,6

1 294.317 1

1 554.008,7

Condensador C - 1 1 12.314,3
Intercambiador | - 2 1 21.731 1
Intercambiador | - 3 1 5.505,2
Intercambiador | - 4 1 9.416,8
Reactor PRF 1 28.974,8
Intercambiador | - 5 1 12.314,3
Intercambiador | - 6 1 5.795,0

Estanque TK -4 1 1.462.382,3

Estanques TK - 5 2 526.457,6

Torre enfriamiento 1 56.341,0
Columna de Absorcion de Platos 1 633,8

Separador mecanico 1 1 1.428,7
Separador mecanico 2 1 $1.260,6
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N° equipos por etapa | Valor al 2011 (US$)

US$ 5.086.210,6

Para obtener el costo CIF de estos equipos asumiremos que el costo FOB es el

ochenta por ciento (80%) del costo CIF calculado, como se aprecia en la ecuacién

156.

Coagte CIF =

5.3 CAPITAL TOTAL DE INVERSION

Corte CIF = 22708

a2

Uss 5.086.210.6
0.8

(Ec. 156)

= JS$ 6.357.765,3

Para plantear el capital total de inversion se utilizara el método de Lang (34) debido a

que se esta frente a una planta que puede ser desarrollada en terrenos colindantes a

una planta existente; el cual consta de los siguientes términos expresados en la

ecuacion 157.

Capital total de inversién = capital fijo de inversidn + capital de trabaje (Ec. 157)

Donde el capital fijo de inversion esta representando el capital directo e indirecto. En

el método de Lang se asumen tres tipos de plantas, como se aprecia en la tabla 116.

Por lo cual, para nuestro caso se considera planta de fluido.

Tabla 116 - Método de Lang

Tipo de Planta Inversién en Capital Total Inversion en Capital Fijo
Solidos 4,7 4,0
Solidos - Fluidos 50 4,3
Fluidos 6,0 5,0

Con el costo de los equipos obtenemos la inversion en capital total, como también la

inversion en capital fijo son de:

Capital total de Inversidn = USS 6.357.763.3. 6,0 = US$38.146.579.65

capital fijo de tnversién = USS 6.357.763.4. 5,0 = US531.788.816,27
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capital de trabajo = Capltal total de inversidn — capital fijo de inversién
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capital de trabajo = US$38.146.579.65 — US$31.788.816.27

capital de trebajfe = USS 6.357.763.27

Como una forma de obtener en detalle los costos involucrados en el capital fijo de
inversion, es decir, obtener los costos directos e indirectos, en las tablas 117 y 118

se aprecian los costos de cada etapa involucrada en funcién del costo de los

equipos.

Tabla 117 - Costos Directos segun método de Lang

Item Porcentaje segun Costo (US$)
compra de equipos
Costo de equipos 100% $ 6.357.763,3
Instalacién de equipos 47% 2.988.148,74
Instrumentacion y control 36% 2.288.794,78
Canerias 68% 4.323.279,03
Sistemas eléctricos 11% 699.353,98
Edificios 18% 1.144.397,39
Terreno 10% 635.776,33
Servicios 70% 4.450.434,29
Total Costos Directos 22.887.947,8

Tabla 118 - Costos Indirectos segun método de Lang

ltem Porcentaje segL'm Costo (US$)
compra de equipos

Ingenieria y Supervision 33% 2.098.061,9
Expensas de construccion 41% 2.606.682,9

Expensas legales 4% 254.310,5
Contratistas 22% 1.398.707,9
Contingencia e imprevistos 44% 2.797.415,8
Total Costos Indirectos 9.155.179,1
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Al sumar ambos totales obtenidos en las tablas anteriores obtenemos un capital fijo
de inversion de US$32.043.126,91, el cual es similar al obtenido por los términos del
método de Lang.

5.4 DEPRECIACION

El capital depreciable segun el método de Lang, corresponde a los costos directos,

el cual se obtiene de la siguiente manera:

capital depreciable = US§ 6.357.763,3- 3,6 = US§ Z2.252.171 46

Para esta evaluacion econodmica, se utiliza el método de depreciacion lineal, el cual

es representado por la ecuacion 158 y 159, y mostrado en la tabla 119.

Donde:

o
Il
L

n = Periodo de depreciacion, n = 10 afos

Donde:

VE, = VL, ,-d

t = afios de depreciacion, desde t = 1afio

Tabla 119 - Depreciacion

(Ec. 158)

(Ec. 159)

Ano (t)

Valor de libro (VL) (US$)

Depreciacion (US$)

0

$22.252.171,46

$ 20.026.954,32

$2.225.217,15

$ 18.024.258,88

$ 2.002.695,43

$ 16.221.833,00

$ 1.802.425,89

$ 14.599.649,70

$ 1.622.183,30

$ 13.139.684,73

$ 1.459.964,97

$11.825.716,25

$ 1.313.968,47

$ 10.643.144,63

$1.182.571,63

$9.578.830,17

$ 1.064.314,46

OO NOO| O B|WIN|—~

$ 8.620.947,15

$ 957.883,02
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Afo (t) Valor de libro (VL) (US$) | Depreciacion (US$)
10 $ 7.758.852,43 $ 862.094,71

Por lo cual obtenemos un valor de salvamento (VS) de US$ 7.758.852,43.

5.5 FINANCIAMIENTO

Para el financiamiento, se considerara un préstamo por el 50% del capital necesario

de inversion, el cual se pagara en un plazo de 10 afios con un interés anual del 12%.

El valor de cada una de las cuotas al afio, se expresa segun la siguiente ecuacion

160 y el desglose del pago a cada afio se aprecia en la tabla 120.

‘ (Ec. 160)

{1+ M—1

Cuota = Deuwda -

Donde:
i = interés anual
n = periodos de pago
0,12 - (1+0,1Z)"

uota = 5 57 05 . _ = S75.670.26
Cueta = USS 36.146.579.65 - 0.5 (1:012)%_1 Uss 3.375.670.26

Tabla 120 - Financiamiento

Afio Deuda (US$) Cuota (US$) | Interés (US$) Am‘(’Sgg)C'O”
0 $19.073.289.8
1 $17.086.4143 | $3.375670,3 | $2.288.794.8 | $1.086.8755
2 $16.769.113,8 | $3.375670,3 | $2.158.369,7 | $1.217.300,5
3 $15405.737,2 | $3.375670,3 | $2.012.293,7 | $ 1.363.376,6
4 $13.878.7554 | $3.375670,3 | $ 1.848.688,5 | $ 1.526.981,8
5 $12.168.535,8 | $3.375.670,3 | $ 1.665.450,7 | $1.710.219.6
6 $10.253.080,9 | $3.375670,3 | $ 14602243 | $1.915.446,0
7 $8.107.790,4 | $3.375670,3 | $1.230.370,8 | $2.145.299,5
8 $5705.0550 | $3375670,3 | $972.9348 | $2.402.7354
9 $3.013.9913 | $3.375670,3 | $684.6066 | $2.691.063,7
10 $0,0 $3.375670.3 | $361.6790 | $3.013.091,3
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5.6 INGRESOS POR VENTA

Para obtener las ganancias generadas por la regeneracion de &cido sulfurico
gastado, consideraremos un valor venta del acido de $120' por cada tonelada
producida pero como nuestro acido presenta una pureza del 96% castigaremos su
valor en un 40% quedando en un valor como se aprecia a continuacion.

Uss . uss
Palor dclde venta = 120 lT (1—-04)=72 Tw

Al afo la planta trabajara por 350 dias (8.400 h), por lo cual la produccién de acido al

afio asciende a®*;

k t
écide sulfurice = 1011317 [_g] = 849.506,.28 [ﬁ]

k

Por lo tanto, los ingresos por la venta del acido sulfurico regenerado es de:
] t Us$
Ingresos dcide sulfurico = 849.506,28 [T] 72 —I|= U5$61.164452,16
LTI,

Ademas de los ingresos por el concepto de acido sulfurico regenerado también
debemos considerar la formacion de sulfato de calcio, el cual presenta un valor

comercial de US$8,00 por cada tonelada producida (36).

k t
Sulfato da calelo = 461168 [_91 = 38.738.11 [—]
h afio

t Uss
Ingresas Sulfata de calcio = 38.738,11 [m‘w} . &.EII : l = J5$309.904.2

Por lo tanto, los ingresos totales de la planta corresponden a:

' Valor obtenido desde estudio de mercado.
%% para el afio 1 del Estado de Resultado se considera solo una produccién del 50% de la considerada en esta

evaluacion
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Ingreses Totaler al afie = U5561.164.452,16 4+ USS309.904.9

Ingreses Totales al afie = US61.474.357 06

5.7 DISPOSICION DE RESIDUOS

El desecho del proceso que corresponde al acido sulfurico almacenado en los
estanques TK — 5, deben ser desechados para lo cual, debemos pagar a una
empresa externa por su tratamiento, para lo cual, consideraremos un valor de US$

40 por cada tonelada que deba ser retirada.

k 3
Residucs = 11.127,01 —'F m 934009 [—]
R aile

t s
Casta Residuos = 954669 [E] = & [T] = [FE83.738.6754

5.8 COSTO DEL PRODUCTOS

5.8.1 VAPOR

El vapor requerido en la etapa de evaporacion corresponde a:
kg kg
|1 ~m 42, 875,26 [—] 355,352.15153[—]
aper = Rl afio

El cual tiene un costo de 3 US$ por cada mil kilogramos de vapor requerido (34).

kg] Uss
= T1E —_— . —_— =
Consume Vapor = 325.202.163,58 L o 3.0 I'L-EFW kg] Us3L.067.85649
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5.8.2 AGUA DE ENFRIAMIENTO

El agua requerida durante el afio de operacién de la planta se aprecia en la tabla

121, considerando un valor de ésta US$0,07 por cada metro cubico (34).

Tabla 121 - Agua utilizada al afo

Unidad m°/h m®/afio
Agua Reposicion torre enfriamiento 10,81 90.804,0
Agua condensador 357,4 3.002.160,0
Agua enfriamiento 314,34 314,34
Consumo total de agua 3.093.278.34

m? USE
Consume agua = 309327834 |— Tio - 007 |— | = US55 216.529,5

5.8.3 CAL

Para el proceso de desulfuracion es necesario la cal, por lo cual el consumo al afio

de este producto es de:
Cal = 17,992 [F‘—"EF =14 ﬁs.aaswli]
i ¥ IRSERY ane
El cual tiene un costo de 70 US$ por cada tonelada requerida.

t uss
Consume cal = 14.553.080.0 [E] . ?ﬂ[t_] = U355999.035.52

5.8.4 ELECTRICIDAD

El costo de electricidad se obtiene de los datos mostrados en la tabla 122, en donde
se aprecia el consumo eléctrico de cada uno de los equipos disefiados en el capitulo

anterior. El valor de la electricidad utilizada es de $0,13 por cada kwh (34).
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Potencia (hp) Consumo Eléctrico (kWh)

Agitador TK - 1 40,0 250.559,28
Agitador TK - 2 6,0 37.583,89
Espesador - 108.276,0

Reactor - 16.800.000,0
Ventilador Torre enfriamiento 80,0 501.118,57
bombeo torre enfriamiento 90,0 557.494,41

Consumo de Electricidad al afio 18.255.032,2

) uss
Consume electricdad = 18.255.032,2[kWh] - 0,13 [m = [[5§52.373.154,18

5.8.5 PERSONAL DE PLANTA

El personal requerido para la panta, se obtiene desde la figura 43, en donde se

ingresa con la produccion diaria de la planta, la cual sera de 2.427 toneladas por

cada dia.

N A AN SN

] bbbl L

. 1 L1 1]
S I A 5
L B B

A = Multiple small units for increasing copocity.
or completely botch operotion -

B = Averoge conditions

C = Large equipment highly outomoted. or fluid
processing  only -

ror ey

200

100

8o

60

50

40

30

Operating labor, employee-hours/(doy}arocessing step)

Plgnt capacity. tons of product/day

| |
n--"‘"’—-‘
el
— —_ m==
A .-—/_ ot - =1
T __-__..--"'1 L
—1'3‘-1-”-— ..--""f
-
20 l—-‘I= _]Q_‘__— —
1 2 3456810 2 30 50 100 200 300 500 1000

Fuente: Peters and Timmerhaus (34)
Figura 43 — Personal requerido
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2327 [“*_” 91 i]
T ldia dia - etapa

Para esta planta se utilizaran tres etapas (turnos) por cada dia a un costo de US$20
por cada Hora Hombre y 365 dias. Por lo cual, el costo del personal es de:
HH ] Uss

—| - 20 |——| - 365 [dia] - I[etapa] = US$1.992.200
dla - etapa ] [dic] - 3letapa]

Costo personal = ?EF[ '
H HH

5.8.6 COSTO MATERIA PRIMA

En este proyecto, se considera como materia prima a la adquisicion del acido

sulfurico gastado, para el cual se asumira un precio de compra de US$5,00 por cada

tonelada de acido. Por lo cual el costo anual es de:
Kg

£
Actde Sulfurice Gastade = 247.174.83 [T = 2.076.268,56 [ﬁ]

. ) ] Uss
Costo Acido sulflrico Gastade = 2.076.268,56 [m ' E.GIT] = [/§810.381.3428

5.8.7 VARIOS

En este punto, incluimos diversos puntos, los cuales se expresan en funcion de

algunos de los calculos ya obtenidos, los cuales se aprecian en la tabla 123.

Tabla 123 - Costos Varios al afo

Item Costo (US$) Porcentaje
Supervision $ 348.757,50 | 17,5% Costo personal
Mantencién y Reparacion | $ 3.178.881,72| 10% Costo Capital fijo
Suministros operacién $476.832,26 | 15% Costo Mantencién
Gastos de administracion | $ 498.225,00 | 25% Costo Personal
Laboratorios $298.935,00 | 15% Costo Personal
Impuestos $794.720,41 | 2,5% Costo Capital fijo
Costos generales de $3.312.32348| 60% Cost.o, Personal + 5
planta mantencion + supervision
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ltem Costo (US$) Porcentaje
Imprevistos 942.000,0 3% Costo Total Producto
Investigacion y desarrollo 942.000,0 3% Costo Total Producto
Gastos de distribucion 3.500.000,0 1% Costo Total Producto

Por lo tanto, al sumar cada unos de los costos involucrados, obtenemos un costo

total del producto de:

Coste Total del Producte = FS331.323.493.7

5.9 ESTADO DE RESULTADOS

El estado de resultado se planteé para un periodo de vida del proyecto de 10 afos,

entre las variables que se consideraron para su elaboracion se consideraron:

¢ Impuesto a la renta de primera categoria correspondiente al afio 2011, el cual
es del 20% (37), segun la ley de impuesto a la renta.

e Una TMAR del 25% para analizar la factibilidad econémica de éste proyecto.
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Afo 0 Afo 1 Afo 2 Afo 3 Afo 4 Afo 5 Afo 6 Afo 7 Afo 8 Afo 9 Ano 10
'”g\r/eesnciapor 36.884.614 61.474.357 61.474.357 61474357 61.474.357 61.474.357 61.474.357 61474357 61.474.357 61.474.357
Pg%itgto (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494) (31.323.494)
gésfe%?('j‘ﬂgg (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675) (3.738.675)
Op%trl;gi%dnm 1.822.445 26412188 26.412.188 26.412.188 26.412.188 26.412.188 26.412.188 26.412.188 26.412.188 26.412.188
Depreciacion (2.225.217) (2.002.695) (1.802.426) (1.622.183) (1.459.965) (1.313.968) (1.182.572) (1.064.314) (957.883)  (862.095)
Intereses (2.288.795) (2.158.370) (2.012.294) (1.848.688) (1.665.451) (1.460.224) (1.230.371) (972.935)  (684.607)  (361.679)
Gfaf/”;&e 2.601.567 22251123 22.597.468 22.941.316 23.286.772 23.637.995 23.999.246 24.374.939 24.769.698 25.188.414
Impuesto 0 (4.450.225) (4.519.494) (4.588.263) (4.657.354) (4.727.599) (4.799.849) (4.874.988) (4.953.940) (5.037.683)
Utilidad Neta 2.691.567 17.800.898 18.077.975 18.353.053 18.629.418 18.910.396 19.199.396 19.499.951 19.815.759  20.150.731
Depreciacion 2225217  2.002.695 1.802.426  1.622.183  1.459965 1.313.968 1.182.572  1.064.314  957.883 862.095
Valor de 7.758.852
Salvamento
Amortizacion (1.086.875) (1.217.301) (1.363.377) (1.526.982) (1.710.220) (1.915.446) (2.145.299) (2.402.735) (2.691.064) (3.013.991)
Capital Total (38.146.580)
Préstamo 19.073.290
Capltallde 6.357.763 6.357.763
Trabajo
F'”’%gticaja (25.431.053)  620.526  21.020.894 21.243.777 21.502.218 21.799.602 22.139.811 22.527.268 22.967.001 23.464.705 38.143.433

Flujo de Caja (25.431.053) (24.810.527) (3.789.633) 17.454.144 38.956.362 60.755.965 82.895.775 105.423.043 128.390.044 151.854.749 189.998.182

Acumulado
TMAR 25%
VAN $ 36.972.507,7
TIR 54,75%
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5.10 ANALISIS DE SENSIBILIDAD

Es muy importante conocer los diversos factores que provocan efectos en el analisis
economico, debido a que se han desarrollado en base a estimaciones, lo cual
conlleva una gran desviacion en relacion a los valores reales, los cuales pueden

llevar a que los proyectos no sean rentables.

Los tres parametros que seran analizados para observar su sensibilidad son:

e Precio de Venta de acido sulfurico
e Costo de equipos principales

e Costo de producto.

Este analisis se lleva a cabo variando porcentualmente los parametros antes
mencionados desde -50% hasta +100% con un paso de 25%. Con estas variaciones
se permitira visualizar la sensibilidad que presentan los parametros en funcién del

VAN y el TIR obtenido en cada variacion porcentual.

5.10.1 PRECIO DE VENTA DE ACIDO SULFURICO

Utilizando la variacion porcentual desde -50% hasta +50% con respecto al valor base
del precio de venta de acido sulfurico, representado por la variacion de 0%, se

observa en la tabla 124, la variacién del precio.

Tabla 124 - Variacidén porcentual precio de acido sulfurico

Con los valores antes calculados, el VAN y el TIR para esta variacion, se observa en

la siguiente figura.
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-50% 36
-25% 54
0% 72
25% 90
50% 108
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140.000

90.000
7%

VAN en Miles

[-'4
x 40.000
-10.000
- 2177% : L .60.000
-5090:0% -25% 0% 25% 50%

Variacién Precio Venta Acido Sulfurico
= TR TMAR =4=VAN

Figura 44 — Sensibilidad Variacion Precio

En la figura anterior se aprecia que el incremento del precio de venta hace que el
VAN vy el TIR se incrementen de la misma manera (es por este motivo que solo se
desarrollo la sensibilidad hasta una variacién de +50%). Pero al analizarlo desde la
perspectiva de la disminucion de precio, se observa que ya con una disminucion a -
25% de su valor original ya nos encontramos con una TIR inferior (21,7%) a nuestra
TMAR.

Por lo tanto, se concluye que el precio de venta del acido sulfurico regenerado va a
ser un factor gravitante en la realizacion de éste proyecto, debido a que si el valor de
venta de acido sulfurico gastado desciende desde los US$72 por cada tonelada a
US$55,8 la tasa minima atractiva de retorno considerada para evaluar este proyecto

se veria afectada.
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5.10.2 COSTO DE EQUIPOS PRINCIPALES

Utilizando la variacién porcentual desde -50% hasta +100% con respecto al valor
base del costo de los equipos principales, representado por la variacion de 0%, se

observa en la tabla 125, la variacion de los costos.

Tabla 125 - Variacidén porcentual costo de equipos principales

Variacion Porcentual US$
-50% 3.178.882
-25% 4.768.323
0% 6.357.763
25% 7.947.204
50% 9.536.645
75% 11.126.086
100% 12.715.527

Con los valores antes calculados, el VAN y el TIR para esta variacion, se observa en

la siguiente figura.

106,4% 70.000
60.000
50.000
40.000
30.000

‘7%20.000
- 10.000

TIR

VAN en Miles

-10.000

r T 0% 1 T T T
-50% -25% 0% 25% 50% 75% 100%
Variaciéon Costo de Equipos

== TIR TMAR == VAN

Figura 45 — Sensibilidad Variacion Costo de Equipos Principales

Como es de esperarse, el incremento del costo de los equipos principales disminuye
el VAN y el TIR del proyecto. Se puede apreciar que con una variacién del +75% se

encuentra aun rentable el proyecto con una TIR del 27,8%.
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Ademas, como se aprecio en la figura anterior la TMAR elegida para el proyecto va a
ser fundamental para analizar la rentabilidad de éste proyecto, debido a que si
consideramos la variacion +100% la TIR obtenida por el analisis de sensibilidad es
de 22,7%, y puede ser el caso que el proyecto se pretenda analizar a una TMAR

menor a la dada y éste valor para un inversionista sea rentable.

Por lo tanto, se puede concluir que si los costos de equipos principales ascienden
desde los US$7.212.645 por sobre los a US$12.000.000, la cual representan una
variacion por sobre el +175%, se llevaria a que el proyecto no sea considerado

rentable.

5.10.3 COSTO DEL PRODUCTO

Utilizando la variacion porcentual desde -50% hasta +75% con respecto al valor base
del costo del producto, representado por la variaciéon de 0%, se observa en la tabla

126, la variacion de los costos.

Tabla 126 - Variacion porcentual costo del producto

Variacién Porcentual uUs$
-50% 15.661.747
-25% 23.492.620
0% 31.323.494
25% 39.154.367
50% 46.985.241
75% 54.816.114

Con los valores antes calculados, el VAN y el TIR para esta variacion, se observa en

la siguiente figura.
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9 100.000
80.000
60.000
(7]
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20000 <
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== TIR TMAR =®=VAN

Figura 46 — Sensibilidad Variacion Costo del Producto

Como se aprecia en la figura, el incremento del costo del producto disminuye el VAN
y el TIR del proyecto gradualmente hasta una variacion cercana al +50%, donde se
aprecia que el proyecto deja de ser rentable a la TMAR escogida. Por lo cual, los
costos del producto seran una variable de suma importante ya sea para la eleccién

de éste proyecto como para la operacion de la misma.

Como complemento al analisis realizado individualmente a cada una de las variables
se expone en la tabla 127 y 128 respectivamente las variaciones que presentaria la
TIR frente a las variaciones simultaneas del precio de Venta de acido y el costo de
los equipos y en segundo lugar la variacion del precio de venta de acido con el costo
de total del producto (CTP), en donde en color verde se aprecian las TIR mayores al

25% considerado como la tasa de descuento.
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Capitulo V: Evaluacion Economica
Tabla 127 - Sensibilizacién Precio de Venta v/s Costo de equipos

Precio de Venta

35 45 55 65 72 80 90 100 110 120

3.000.000 - 21,24%  54,29% 88,52% 111,55% 137,71% 170,64% 203,75% 237,01% 270,38%
3.178.882 - 19,72% 51,44% 84,02% 106,09% 130,95% 162,19% 193,58% 225,09% 256,67%

@ 4.768.322 - 9,80%  33,78% 57,04% 73,49% 91,02% 112,83% 134,58% 156,27% 177,93%
-% 6.357.763 - 3,54%  23,38% 41,92% 54,75% 69,13% 86,17% 103,05% 119,82% 136,51%
O | 7.947.204 - -1,45% 16,36% 32,01% 42,67% 54,78% 69,15%  83,09% 96,89% 110,58%
35 9.536.645 - - 11,23% 2491% 34,12% 44,50% 57,21% 69,17% 80,97%  92,64%
% 11.126.086 - - 7,28% 19,51% 27,69% 36,83% 48,09% 58,82% 69,18%  79,41%
S 12.000.000 - - 5,36% 17,06% 24,77% 33,37% 43,94% 54,17% 63,90%  73,49%
13.000.000 - - 3,32% 14,58% 21,84% 2991% 39,79%  49,53% 58,63%  67,60%
14.000.000 - - 1,43% 12,40% 19,27%  26,88% 36,17%  45,33% 54,04%  62,47%

Tabla 128 - Sensibilizaciéon Precio de Venta v/is CTP

Precio de venta
35 45 55 65 72 80 90 100 110 120

o 10.000.000 | 40,33% 59,78% 78,48% 96,74% 109,33% 123,55% 141,13% 158,54% 175,80% 192,94%
g 15.661.747 | 24,51% 44,88% 63,74% 81,92% 94,43% 108,58% 126,06% 143,37% 160,54% 177,59%
E 23.492.620 2,86% 23,92% 43,33% 62,08% 74,47% 88,46% 105,75% 122,88% 139,88% 156,78%
L 31.323.494 - 354%  23,38% 41,92% 54,75% 69,13% 86,17%  103,05% 119,82% 136,51%
8 39.154.367 - - 4,07%  22,90% 35,34% 49,41% 67,09% 83,99% 100,47% 116,89%
= 46.985.241 - - - 4,49% 17,24%  30,98% 47,87% 64,88% 81,92% 98,01%
% 54.816.114 - - - - -0,94%  13,67% 30,23% 46,44% 62,82%  79,54%
O 60.000.000 - - - - - 2,19% 19,19% 35,10% 50,92% 67,01%
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CONCLUSION

Considerando el analisis de mercado desarrollado se aprecia que el precio del acido
sulfurico seguira siendo predominado por el mercado de los fertilizantes fosfatados,
que a su vez determina el precio del azufre; lo que traera consigo que el precio de

éste continuara siendo inestable en el largo plazo.

Al tomar en cuenta la tasa de consumo unitario de acido sulfurico en la mineria del
cobre, la cual puede variar entre 1 a 12 toneladas de acido por cada tonelada de
catodo SXEW producido, con un consumo promedio de 3,65 en el ano 2010, se
puede observar que la demanda de éste acido continuara aumento debido a que la
lixiviacion de minerales oxidados y sulfurados de baja ley ha aumentado en los
ultimos afos, y la produccion que actualmente existe en nuestro pais no logra
satisfacer la demanda generada, por ejemplo en el afio 2010 la produccién de acido
sulfurico alcanzdé las 5,13 millones de toneladas frente a las 7,93 millones de

toneladas consumida en el mismo ano.

Al analizar el estudio técnico se aprecia que el reactor es el punto que se lleva el
mayor gasto energético del proceso, que corresponde a un 92% del consumo total de
energia eléctrica, y que pequefas variaciones en la temperatura dentro de él
originaria grandes variaciones en la concentracion de acido sulfurico generado. Por
lo cual, se podrian generar mayores investigaciones para disminuir los gastos

energéticos y hacer de éste un equipo mas eficiente.

De acuerdo a la evaluacién econémica se puede apreciar que el proyecto es rentable
bajo los supuestos considerados (una tasa de retorno del 25% e impuestos del 20%),
logrando un TIR de 54,75% y un VAN de $36.972.507,7, el cual es mayor a la
inversion necesaria del proyecto, obteniendo un IVAN de 0,98. Tomando en cuenta
que la TMAR utilizada para éste proyecto es alto, se deberan tomar diversas
consideraciones para disminuir el riesgo de que el proyecto no sea viable, como se
aprecié en el analisis de sensibilidad.
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Conclusion

Dentro de las tres variables estudiadas en el analisis de sensibilidad (precio del acido
sulfurico, costo de equipos y costo del producto) la variable de mayor impacto es el
precio del acido sulfurico, el cual con una variacion de solo el -25% en el analisis de
sensibilidad nos encontramos frente a una TIR inferior a la TMAR propuesta y
considerando las grandes fluctuaciones que presenta el acido en los mercados

internacionales es y sera gravitante en la viabilidad de realizar o no éste proyecto.

Es por lo anterior que se planted la sensibilizacion combinada de las variables,
Precio venta v/s Costo de equipos; y Precio Venta v/s Costo Total del Producto
respectivamente en donde se aprecia que frente a los supuestos considerados para
esta prefactibilidad pequefias variaciones en los precios de venta o equipos y/o en

los costos harian de este un proyecto no atractivo econémicamente

Si bien el estudio de prefactibilidad nos muestra que el proyecto es viable, no se
logra obtener un proceso que requiera un consumo energético menor a las
tecnologias convencionales de regeneracion de acido sulfurico. Por lo cual, es de
gran importancia generar tecnologias mas eficientes y con reales oportunidades de

desarrollo.
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ANEXO A: DATOS ACIDO SULFURICO (3s)
IDENTIDAD DE LA SUSTANCIA QUIMICA

Formula: HxSO4
CAS: 7664-93-9
Numero UN:
e 1830 (Concentracion menores de 65,25%)
e 1832 (Acido Sulfarico Consumido)
e 1786 (Mezcla de Acido Sulfurico y Acido Fluorhidrico)

Clase de Peligro UN: 8 — Corrosivos (Solucion)

DESCRIPCION

En su forma pura, el Acido Sulfurico es un liquido aceitoso, sin color y sin olor. Es
muy corrosivo. En su forma comercial esta usualmente impuro y su coloracion es

pardusca.

El Acido Sulfurico puede formar soluciones con el agua en cualquier proporcién. Las
soluciones acuosas de Acido Sulfurico se nombran de acuerdo con el porcentaje en
peso de Acido en la solucién; el Acido Sulfurico concentrado es entonces H,SO,

100%, que se conoce como anhidro o como monohidrato de trioxido de Azufre.

El Acido Sulfarico puede disolver cualquier cantidad de trioxido de Azufre (SOs). Al
introducir triéxido de Azufre sobre Acido Sulfurico concentrado se genera 6leum, que
por lo general se comercializa en soluciones de 10 a 70% de contenido de trioxido de

Azufre y que se conocen también como Acido Sulfurico fumante.
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COMPOSICION

Se comercializa en solucién acuosa de concentracion entre 33 a 98%. Existen cuatro
grados de comercializacién: comercial, electrolito (de alta pureza para baterias), textil

(bajo contenido de impurezas organicas) o grados de reactivo.

PROPIEDADES FISICAS

Tabla 129 - Propiedades Fisicas Acido Sulfurico

Propiedad Valor
Peso Molecular (g/mol) 98,08
Estado Fisico Liquido
290; 100%

Punto de Ebullicion (°C) (760 mmHg) 310 - 335: 98%
- . 0

10,4 - 10,5; 100%

Punto de Fusion 3; 98%
-64; 65%

. <0,001; 20°C
Presiéon de Vapor (mmHg) 1: 146°C
Gravedad Especifica (Agua = 1) 1,841; 100%
Densidad del Vapor (Aire = 1) 3,4

0,3; Solucion 1 N
pH 1,2; Solucién 0,1 N

2,1; Solucion 0,01 N

PROPIEDADES QUIMICAS

El Acido Sulfurico es un acido mineral fuerte y un oxidante fuerte. Se disocia en agua

de acuerdo con dos equilibrios:

H,§0,+ H,0 < H,0% = HS0;
HSQ, + H,0 « H,0% + 507*

(Ec. A161)
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El primero de ellos a proporciones de agua bajas y el segundo a proporciones altas;
por esta razén el Acido Sulfurico diluido actia como un Acido dibasico. Estas
caracteristicas acidas hacen que reaccione con metales basicos como el aluminio
provocando la generacion de Hidrogeno y los correspondientes Sulfatos y bisulfatos

metalicos.

El Acido Sulfarico concentrado y caliente es una sustancia altamente oxidante y
ataca metales preciosos. En este mismo estado reacciona con carbono, fésforo y

Azufre produciendo diéxido de Azufre (SOy).

El Acido Sulfurico descompone las sales de muchos otros acidos, lo cual representa
una oportunidad industrial en diversos campos como en la produccion de Sulfato de
sodio (Na;SO4) y acido clorhidrico (HCI) a partir del cloruro de sodio (NaCl), la
descomposicion de sulfitos a didoxido de Azufre y la descomposicidon de fosfatos de
calcio naturales (Cas(PO.).) hasta Acido fosférico (HsPO4) y Sulfato de calcio
(CaS0y,).

Sus caracteristicas de higroscopicidad se deben a la formaciéon de diferentes
hidratos, los cuales corresponden al monohidrato (H.SO4*H,0O), el dihidrato
(H2S04*2H,0), el trihidrato (H.SO4*3H,0), el tetrahidrato (H,SO4*4H,0) y por ultimo
el hexahidrato (H,SO4*6H,0).

Las reacciones del Acido Sulfurico concentrado en el area de los compuestos
organicos estan muy influenciadas por las propiedades oxidantes e higroscépicas de
éste; debido a estas -caracteristicas, las reacciones de carbonizacion de
carbohidratos y de condensacion organica presentan mejor desempefo en su

presencia.

El Acido Sulftrico no es un material combustible en si mismo, pero por ser altamente
reactivo es capaz de iniciar la igniciéon de sustancias combustibles cuando entra en

contacto con ellas.
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APLICACIONES Y USOS

La mayoria de los usos del Acido Sulfarico no lo implican de forma directa como una
materia prima sino como de uso indirecto en forma de catalizador. Por este motivo,
muy poco Acido Sulfurico aparece en los productos de las industrias donde interviene

pero aparece como Acido consumido o como varios tipos de Sulfatos de desecho.

De forma general se usa en las industrias de pigmentos, acidos, pegante, purificacion
del petréleo, banos de electroplateado, herbicidas, fertilizantes, en la refinacion de
aceites minerales y vegetales, en la industria del cuero, como agente en la
produccion de explosivos, y otros. Tiene una amplia aplicacidén en la deshidratacion

de éteres, ésteres y gases.

Dentro de sus usos indirectos se encuentra en la industria de fertilizantes, generando
acido fosférico a partir de roca fosforica, que luego dara lugar a materiales
fertilizantes como superfosfatos triples y Sulfatos de mono y diamonio. Cerca del
60% del Acido Sulftrico producido se usa en esta industria. Una cantidad apreciable
de Sulfurico se usa en la industria petroquimica como deshidratante acido en
reacciones de nitracion, condensacion, deshidratacién, y en la refinacion donde se
usa para refinar, alquilar, y purificar destilados de petréleo crudo. En la industria
inorganica se usa en la produccion de pigmentos de TiO; y acidos minerales. En el
procesamiento de metales, se usa en el decapado, en el tratamiento de minerales de
cobre, uranio y vanadio y en la preparacién de bafos electroliticos para purificacion

de metales no ferrosos.

Uno de sus usos directos incluye su dispersidon en forma de solucion diluida en
suelos muy alcalinos que van a ser usados con fines agricolas; pero el uso directo
mas importante lo constituye la industria de la sulfonacién organica, en donde se usa
para la fabricacion de detergentes. Otro de sus usos directos importantes es el de la

industria de las baterias.
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EFECTOS SOBRE LA SALUD

Los efectos encontrados en la toxicidad del Acido Sulfurico obedecen por completo a
las interacciones del ion H* con los componentes celulares mas que a la interaccién
del ion SO4* . Es una sustancia corrosiva y provoca efectos directos locales en todos
los tejidos corporales aun en bajas concentraciones. El contacto de cualquier tejido
con Acido Sulftrico concentrado provoca quemaduras profundas y de dificil sanado.
Su alta reactividad frente a muchos compuestos lo hace peligroso por la generacién
de calor, por el potencial de explosion o por la generacion de vapores toxicos o
inflamables. Debido a que la hidratacién del tridxido de Azufre produce Acido
Sulfurico, las consecuencias sobre la salud de las personas es equivalente en estas

dos sustancias.

La inhalacién de vapores de Acido Sulfarico concentrado provoca tos aguda y dafios
severos en los pulmones y en todo el tracto respiratorio. El contacto con los ojos

puede provocar pérdida total de la vision.

En la piel genera quemaduras y necrosis severa. La ingestién de Acido Sulfurico
concentrado en cantidad aproximada a una cucharada es mortal para adultos; esta
ingesta puede provocar perforaciéon del ducto gastrico, peritonitis y un colapso
circulatorio posterior. El shock es la causa inmediata mas comun de muertes. La
exposicion crénica a esta sustancia puede generar traqueo bronquitis, gastritis e

irritacion cutanea.

Un peligro importante en la manipulacién del Acido Sulfurico lo constituye su dilucién
en agua. Cuando el Acido Sulfirico se mezcla con agua, se produce una gran
cantidad de calor, que dependiendo de la cantidad relativa de las dos sustancias
puede provocar un incremento considerable en la temperatura de la solucién e
incluso puede generar ebullicién violenta. Este comportamiento es mas marcado y
peligroso en procedimientos de mezcla donde se adiciona agua sobre el Acido

concentrado.
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Los riesgos de explosidn se dan por el contacto de esta sustancia con quimicos
como la acetona (CH3-CO-CHs), los alcoholes, combustibles, las bases fuertes
concentradas y algunos metales finamente divididos. La emision de gases toxicos,
que en general corresponden a 6xidos de Azufre (SOy), se da por el calentamiento

del acido, descomponiéndose por completo a temperaturas del orden de 340 °C.

En cuanto a los gases inflamables, estos se restringen casi con exclusividad al
Hidrégeno, desprendido en reacciones del acido con metales basicos. Los peligros
mas graves de exposicion al Acido Sulfirico se dan en derrames accidentales
durante su transporte y manipulacion. Niveles mucho mas bajos estan presentes en
la atmdsfera por oxidacion de 6xido de Azufre generado en plantas donde se libera
como emision. El grado de afeccion en los diferentes individuos se ve agravado por
enfermedades respiratorias cronicas como asma, a nivel respiratorio; enfermedades
gastrointestinales crénicas, como gastritis, a nivel gastrico y enfermedades oculares

o cutaneas, como conjuntivitis cronica o dermatitis.

RIESGOS DE INCENDIO Y EXPLOSION (39)

El acido sulfurico no es combustible. Sin embargo, el acido concentrado puede
causar ignicion en contacto con materiales combustibles finamente divididos.
Reacciona violentamente con los materiales organicos y agua, generando calor.
Debe mantenerse alejado, pues es muy peligroso en contacto con: Carburos
(metano, etano, propano, butano, etileno, benceno entre otros), Nitratos (sales que
contienen sodio y potasio, que se utilizan generalmente en fertilizantes), Cloratos
(sales que contienen Sodio y Potasio), Fulminatos, Picratos (Sal que contiene Sodio),

Polvos metalicos y otros materiales combustibles (madera, petroleo, etc.).
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ANEXO B: TECNOLOGIAS DE REMOCION DE
ARSENICO (o)

Los procesos y las patentes mas comunes para la remocion de arsénico son:

1. Precipitacion Mediante Hidroxidos, Harris and Krause, "The Disposal of
Arsenic from Metallurgical Processes: ITS Status Regarding Ferric Arsenate".
Paper presentado en The Paul E. Queneau International Symposium,
Extractive Metallurgy of Copper, Nickel, Cobalt and Associated Metals. 1993,
pp.1221 — 1237.

2. Harper, T. R. and Kingham, N. W, "Removal of Arsenic from Wastewater Using
Chemical Precipitation Methods, "Water Environmental Research (1992) 64
(3):200203.

Los procesos divulgados en los documentos antes mencionados

generalmente requieren de la previa oxidacién de los iones As (lll) a As (V).

3. Adsorcion de compuestos de Arsénico en adsorbentes “Ghosh, M. M. and
Yuan, J. R, "Adsorption of Inorganic and Organoarsenicals on Hydrous
Oxides," Environmental Progress (1987) 6 (3):150 157.

4. La patente US N° 4.146.447, protege un método para la remocion de As a
partir de electrolitos que contienen As y Cu mediante electrdlisis, minimizando
o reduciendo substancialmente la formacién de gas arsina (AsH3), para lo cual
periddicamente invierten o interrumpen la corriente durante dicha electrdlisis.
Se reivindica la utilizacion del método para ser utilizado en la purificacion de

electrolito de refinerias de cobre.

5. La patente US N° 4.824.650, trata sobre un método de extraccion liquida de
bajo costo para reducir significativamente As y otros metales pesados

contenidos en acido fosférico. EI método implica la sulfidizaciéon a
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temperaturas elevadas para formar los sulfuros de As y otros metales
pesados, y posteriormente enfriar el acido tratado y luego extraer con un
extractante, preferentemente disulfuro de carbono, mediante agitacion y
sedimentacién se separan dos fases: una de &cido fosférico y la otra
conteniendo los sulfuros de As y metales pesados a remover. El extractante
residual contenido en el acido fosférico puede ser separado de dicho acido por
oxidacion, obteniéndose finalmente un acido practicamente libre de As y

metales pesados.

6. La patente US N° 5.245.106 divulga un método para la eliminacion de
mercurio o As desde un fluido mediante la adicion de una masa de un sdlido.
El sélido consiste de Cu y S parcialmente en la forma de sulfuro de Cu. El

fluido a tratar es gas natural.

7. La patente US N° 6.926.878 divulga un método para remover As y compuestos
organicos en el proceso de produccion de agua potable o desde aguas
compuestos de azufre tal como sulfuro de manganeso, seguido
posteriormente por una etapa de oxidacion. Se reivindica que el método puede
remover las siguientes substancias toxicas del agua: As (arsenito y arseniato),
subproductos y precursores de la desinfeccion de aguas, Cu, Cr(VI), sulfatos

y, solventes incluyendo tricloroetileno.

8. La patente US N° 5.603.838, se refiere a un proceso para la remocién de
selenio y arsénico desde aguas industriales o aguas para producir agua

potable utilizando adsorcion sobre 6xidos de lantano y aluminio.

9. La patente US N° 6.197.201, considera la precipitacion de iones arsenito y
arseniato desde agua mediante la adicion de cloruro de lantano a varios
valores de pH y posterior adicion de iones férrico, obteniéndose un precipitado

extremadamente estable.
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10.La patente US N° 5.820.966 divulga un proceso para remover arsénico desde
soluciones que contienen didéxido de azufre y hierro. El proceso implica
primeramente la oxidacién con aire el arsénico y también hierro siendo
posteriormente la solucion tratada neutralizada con cal para producir un
precipitado de yeso y de arseniato de hierro. Este coprecipitado es

ambientalmente estable.

11.La patente US N° 6.093.328, divulga un proceso para la remocion de arsénico
presente en aguas a utilizar, para producir agua potable mediante la utilizacién
de esponja de hierro y azufre elemental y un agente oxidante, tipicamente
peréxido de hidrogeno. La solucidon concentrada hierro - azufre oxidada
generada se mezcla con el agua a tratar obteniéndose un precipitado que
contiene el arsénico adsorbido, retirandose a continuacion por sedimentacion

filtracion.

12. La patente US N° 6.132.623, divulga un proceso para tratar aguas
subterraneas que contienen arsénico utilizando un sélido consistente en hierro
mezclado con arena. Al hacer pasar el agua sobre este sélido en condiciones
abioticas y anaerobias, se produce un coprecipitado de hierro - arsénico. La
residuales mediante el uso de particulas finas de Fe y azufre en polvo u otros
patente anterior es complementada por los mismos autores en la patente
norteamericana N° 6.387.276, (Nikolaidis, et al, May 14, 2002), el proceso es

similar determinandose que los sélidos generados son arsenopiritas.

13. La patente US N° 6.495.024, divulga un proceso para la eliminacion de
arsénico contenido en soluciones de electrolisis de cobre que contienen
elevadas cantidades de cobre soluble y acido sulfurico. En este proceso se
reduce el arsénico con dioxido de azufre a temperaturas entre 50 a 105°C,
obteniéndose triéxido de arsénico solido por cristalizacion al enfriar la solucion
hasta 30 °C.
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14.La patente chilena 35.031 CL se refiere a un procedimiento para extraer
arseénico desde una solucion acida acuosa por extraccion liquido liquido con
un compuesto organofosférico con una alta eficiencia y sin precipitacién

conjunta de cobre.

15.La patente chilena 35.559 CL se refiere a un procedimiento para la remocion e
insolubilizacion de arsénico desde efluentes acuosos con adicion de cal,
caracterizado porque, a la operacion mencionada de precipitacion con cal, se
afaden:

1) Precipitacién con lechada de cal,
2) Precipitacion con una solucion acuosa que contiene iones de hierro.
3) Envejecimiento de la pulpa resultante, y

4) separacion solido - liquido.

16. La patente chilena 35.025 CL de 1985 se refiere a un procedimiento para la
eliminacién de arsénico desde acido sulfurico de desecho, por precipitacion
del arsénico en forma de sulfuro, con un agente de sulfuracién y separacion
del arsénico con el empleo concomitante de agentes auxiliares de filtracion, de

tal modo que se obtiene el acido exento de peligro para su reutilizacion.

17. La patente chilena 35.046 CL se refiere a un procedimiento hidrometalurgico,
por via alcalina, de remocion de arsénico desde polvos de fundicién de
concentrados de cobre caracterizado porque el arsénico es disuelto por medio
de una solucion caliente de soda y precipitado por medio de una solucion de

cal.

18.La patente chilena 35.227CL se refiere a un proceso hidrometalurgico de
remocion de arsénico desde polvos recuperados de fundicion de concentrados
de cobre caracterizado por comprender en combinacion: lavado o lavados con
agua para separar valores solubles de cobre y zinc susceptibles de ser
recuperados empleo de lixiviacion acida y férrica para solubilizar las

impurezas, que una vez removidas del sélido dejan un residuo que contiene
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cobre libre de arsénico susceptible de ser beneficiado en fundicién tratamiento
en autoclave de la solucidon restante para precipitar el arsénico con la
mencionada etapa de precipitacion empleando una solucion de acido sulfurico

y sulfato férrico en caliente.

19. La solicitud de patente chilena N° 2620/2001 se refiere a un procedimiento de
estabilizacibn de arsénico por conversiéon de arseniatos férricos amorfos

inestables en escorodita mediante una conversién térmica.

20. La solicitud de patente chilena N° 2455/2001 se refiere a un procedimiento de
tratamiento integral para estabilizar efluentes liquidos, residuos sélidos que
contienen Arsénico que comprende lixiviacion de escorias y oxidacion
catalitica. Los residuos industriales liquidos generados son sometidos a
oxidacion catalitica con aire utilizando como catalizador SO,, 0 soluciones de

compuestos que generen dicho reactivo.
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ANEXO C: TECNOLOGIAS DE REGENERACION

PROCESO DE COMBUSTION SUMERGIDA

El proceso de combustion sumergida se utiliza para la concentracion de acidos
usados con alto contenido de sal de 60 a 70% de H,SO,4. Combustibles liquidos o
gaseosos, Yy un quemador se utilizan para generar gases de 1.500 — 1.600°C que son
forzados a atravesar el acido concentrado en el tubo de inmersién. Los gases de
combustion se enfrian por la evaporacién adiabatica del agua, a la vez que se
absorbe este vapor a una velocidad que depende de la presidn parcial de éste sobre
el acido. Dependiendo de la concentracion del acido, la temperatura del bano se
mantiene en el rango de 120 — 150°C. Los gases de combustién contienen hasta
aprox. 60% en volumen de agua. Antes de ser descargados a la atmésfera, estos
gases se limpian y se enfrian en un separador de liquidos, una torre de lavado y
refrigeracion, un precipitador humedo y, si es necesario, una torre de lavado de

didéxido de azufre. (41)

La figura C1 es un diagrama esquematico de un evaporador sumergido de
combustion. El recipiente del evaporador es de acero recubierto de plomo, y en la
mayoria de los casos de ladrillo alineado. La camara de combustidon se encuentra por
encima del vessel, donde el quemador esta por debajo de la superficie del acido. Un
tubo circular se coloca alrededor del tubo de inmersién, a través del cual el liquido es
forzado por los gases de combustion a ascender. Ademas de causar la circulacion
forzada del acido, también promueve la transferencia de calor y masa entre los gases
acidos y el liquido. El acido gastado se alimenta continuamente a través de una
boquilla, como se muestra en la figura C1. Una mezcla de acido concentrado y sales

precipitadas sale del evaporador a través de un tubo de desbordamiento.
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Figura C1 - Evaporador Combustion - Sumergida
a)Entrada combustible b)ignicion c)Entrada aire d)Entrada acido e)Salida acido f)Tubo de
circulacion de acido g)Tubo de inmersion h)Vapor de salida i)Camara de combustion
j)Entrada gas

Este sistema de transferencia de calor directamente de los gases de combustién al
acido evita en gran medida las incrustaciones que normalmente se depositan en las
superficies de calefaccidn, especialmente durante la evaporacién del acido gastado
cargado de sal. Sin embargo, la alta temperatura de los gases de combustion y la
temperatura de la pared del tubo de inmersion imponen exigencias muy altas para

los materiales de construccion.

La camara de combustion con chaqueta es enfriada por aire de combustion que pasa
a través de la chaqueta. El tubo de inmersién, de hierro fundido, esta protegido en su
parte superior por aislante. La parte inferior del tubo de inmersién es enfriado por el
acido. La zona critica con respecto a la erosion y la corrosion es el exterior de la
parte superior del tubo de inmersion sobre el tubo de circulacion. Con el tiempo, ésta
parte del tubo de inmersion se carcome poco a poco en la parte inferior sumergida, lo

que limita la vida util del tubo hasta aprox. 200 horas de operacién.
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Un evaporador sumergido de combustion es util, por ejemplo, para la concentracion
de acido sulfurico contaminado con sal que procede de la fabricacion de pigmentos
de TiO, de una concentracién de 2% hasta 65 — 68% de H,SO4. Cerca de 27 m%h de
acido gastado con una gravedad especifica de 1,3 kg/l se introduce en un recipiente
de evaporacion con una capacidad de 3 m>. A una tasa de evaporacién disefiada de
1,95 t/h; 3,1- 3,2 GJ de energia en forma de combustibles fosiles consumidos por
tonelada de agua evaporada. Sin embargo, el requisito de calor especifico del
proceso de evaporacion sumergido se puede reducir, por ejemplo, hasta aprox. 1,9
GJ, mediante la utilizacién del calor de condensaciéon de los vapores para la

concentracion de acido gastado en una etapa anterior.

PROCESO DE RECONCENTRACION VENTURI

El sistema de reconcentracién venturi de acido sulfurico desarrollado por Lurgi es
integrado en una planta de produccion de acido sulfurico, de tal manera que para
hacer uso del calor residual y evitar asi el costo de calefaccion con vapor o
combustibles fésiles. El sistema esta disefhado para utilizar el calor sensible de los
gases de cola, asi como el contenido de calor relativamente bajo de acido que circula
en el sistema de absorcion de trioxido de azufre de una planta de produccion de
acido. (41)

La caracteristica mas significativa del proceso de reconcentracion Venturi es que el
agua a presion atmosférica se evapora en acido sulfurico diluido a una temperatura
muy por debajo del punto de ebullicion de la solucidén de acido. Los gases que pasan
a través del sistema Venturi son complementados con vapor de agua en proporcion a
la presion parcial del vapor del agua del acido (que es una funcion de la
concentracion de H,SO4 y la temperatura), llevando el agua fuera del sistema de
reconcentracion para su posterior descarga a la atmadsfera. Los sistemas de Venturi
han sido utilizados en plantas de depuracién de gases, pero no fue hasta la década

de 1970 que Lurgi desarrollo los sistemas de Venturi especialmente para la
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concentracion de acido. Estos, entretanto, han prestado servicios satisfactorios en

varias plantas industriales.

La unidad de reconcentracién consiste en un lavador venturi en el que se inyecta el
acido en corriente directa con el flujo de gas, seguido por una torre en la que el acido
gastado diluido y el gas interactuan en contracorriente. A pesar de un tiempo de
retencidn corto del gas, el agua se equilibra entre el acido y el vapor, porque la
mezcla que se logra es homogénea en la unidad del venturi. Los gases portadores
adquieren una carga de humedad mas alta en un sistema de evaporacién de dos
etapas con dos circuitos de acido independiente a diferentes concentraciones de
H,SO4, que en un sistema con solo una etapa, por lo cual la capacidad de agua
evaporada es mayor para el rendimiento del gas. Al mismo tiempo, el contenido de
H,SO,4 (g) en la descarga sigue siendo extremadamente bajo, incluso cuando la
concentracion del acido sulfurico se eleva a mas del 70%, debido a la menor
concentracion del acido que circula en la segunda etapa de evaporacion. Se ha
demostrado que en la practica la reconcentracion Venturi también funciona asi como
depuradores de los gases de escape, reduciendo sustancialmente el contenido de
acido sulfurico en los gases de las plantas de acido. La capacidad de
reconcentracion puede aumentarse mediante la introduccion de aire caliente con el
exceso de calor de la planta en contacto con los gases de cola de la planta de acido

sulfurico.

La demanda de temperatura asociada con el calor adecuado para un sistema de
reconcentraciéon venturi, que tiene una temperatura de funcionamiento relativamente
baja, es bastante compatible con gran cantidad de calor residual disponible en el
acido que circula en el sistema de absorcion de triéxido de azufre de una planta de
acido sulfurico, que, en cualquier caso, se disipa. El sistema de reconcentracion
venturi es, una manera muy buena de hacer un uso econdmico del calor residual
producido en una planta de acido sulfurico. Si la unidad de concentracion es

completamente integrada en el sistema de calor residual de una planta de acido, 22 —
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26 Ton/h de agua se puede evaporar con el calor residual de una planta de acido de
1.000 t/d.

La figura C2 es un diagrama de un concentrador venturi de dos etapas disefiado
para evaporar los residuos de acido sulfurico originalmente de 30% de H,SO4 hasta
que se alcanza una concentracion de 70%. Los gases de cola del absorbedor
(trioxido de azufre de la planta de acido a 80°C) se transmiten directamente al
reconcentrador Venturi. ElI acido con una concentracién de alrededor de 70%,
también se calienta a aprox. 80°C, el cual se inyecta en la parte superior de la unidad
en corriente paralela con los gases. Una boquilla especial en la salida de la seccion
del venturi proporciona turbulencia adicional y ayuda en la posterior separacion de

gases de la fase liquida.

Ory fail gas Maist tail gas fo stack
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-

To intermediate absorber {-

Figura C2 - Sistema de Reconcentracion Venturi

De dos etapas utilizando acido gastado caliente desde planta de acido sulfurico de doble
absorcion. a) Intercambiador de Calor del 4cido, b) Tanque de acido diluido

Los gases que salen de la seccion del venturi suelen tener un contenido de agua
aprox. de 20 g/m>. Que se introducen en la parte inferior de una torre posterior, por el

que se levanta en contracorriente como spray con una concentracion de 55% de
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H,SO,4, proveniente del segundo circuito, en donde una vez mas se calienta a 80°C.
Dentro de la torre, el contenido de agua en los gases aumenta aprox. 80 g/m®. Un
separador de gotas a la salida de la torre elimina las gotas restantes de los gases,
que posteriormente se descargan a la atmdsfera mediante una chimenea. La
acumulacion de acido en el sumidero de la torre se enfria a 70°C como consecuencia
de la evaporacion del agua. El acido concentrado en ambos circuitos se calienta en
intercambiadores de calor de haz de tubos de teflon con acido sulfurico a 98,5% a
100°C, derivados de los procesos de absorcion intermedios y final de la planta de
acido. El acido diluido que se quiere concentrar, el cual se encuentra alrededor de
30%, se alimenta al pozo de la torre de la segunda etapa. El acido preconcentrado a
partir de la segunda etapa se reconcentra a 70%, el cual se desborda por los

colectores de la unidad de venturi para el almacenamiento de productos.

La operacion de un sistema de reconcentracion es muy sencilla. La velocidad de
avance del acido usado es controlada en relacion con la concentracidon de acido en el
circuito venturi con el fin de mantener la concentracion deseada del producto sin
medida de control que se requieren. Los reconcentradores venturi estan disefiados

para una caida de presion de gas de 15 — 20 mBar.

Dado que son relativamente compactos, los reconcentradores venturi son adecuados
para adaptar las instalaciones existentes en plantas de acido sulfurico. El primero de
los sistemas de reconcentracion venturi de acido ha estado en funcionamiento en
Sud-Chemie Agat Kelheim en Alemania, desde 1972. Se concentra acido sulfurico a
un nivel de alrededor de 70% y esta asociado a una planta de acido de doble

absorcion, disefada para una capacidad de 200 t/d.
La unidad mas grande de reconcentrador venturi se disefié para un rendimiento de

gas de 200.000 m%/h, para una planta integrada de 200 t/d con proceso de doble

absorciéon en una fundicidon de cobre en Arizona, Estados Unidos
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CONCENTRADOR DE TAMBOR QUIMICO

El proceso de concentrador — tambor quimico se desarrollé en la década del 1920.
Se utiliza sobre todo para la concentracion de acidos usados en la industria de
explosivos. El principio es similar al del método de combustién sumergida. Los gases
de combustién procedentes de la combustion de gas o del fuel oil pasan a través de
un tubo de inmersién en el acido que se concentra, que fluye a contracorriente con
los gases a través de varios recipientes dispuestos en forma de cascada (figura C3).
Los recipientes estan hechos de plomo protegidos con un maximo de tres capas de
ladrillos a prueba de acidos. Los tubos de inmersion son fabricados de ferro-silicio.
(41)

To gas cleaning

A

. e e

Concentrated acid
bt e et s = (~93% H,50,)

Spent acid (~70 % H,S0,)
Figura C3 - Concentrador de Tambor Quimico
a) Camara combustién b) Concentrador c) Pre-calentador de acido/gas enfriamiento

Los gases de combustion entran en el concentrador a 600°C. Debido a que la
temperatura de los gases de combustidn es relativamente baja, practicamente no hay
descomposicion térmica del acido sulfurico, por lo que casi no se forma didxido de

azufre.

El concentrador se divide en dos compartimientos que contienen acido a diferentes
concentraciones. En el primer compartimiento, en el que los gases de combustion
entran calientes y en el que el acido concentrado se descarga; la concentracion del

acido se mantiene entre 93 — 94%. El gas pasa entonces a la segunda camara a una
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temperatura de 250 - 260°C. Una parte de la corriente caliente de gases de
combustion puede ser introducida directamente en la segunda camara con el fin de
controlar la concentracion de acido. Los gases de combustibn que salen de la
segunda camara a 180 — 200°C se enfrian a 130 — 150°C en el segundo recipiente.
El acido alimentado (por lo general a una concentracion de 70%) se introduce en

esta seccion.

El proceso es adecuado para la concentracion de volumenes relativamente grandes
de acido. Plantas de un solo tren han sido disefiadas para capacidades de hasta 18

Ton/h para productos con una concentracion de 93 — 94%.

PROCESO DE CONCENTRACION POR CALEFACCION
INDIRECTA (Proceso de Pauling — Plinke)

Este proceso fue desarrollado por Pauling a partir de 1915 y en la actualidad el
equipo es construido por Plinke. Se utiliza para concentrar acido sulfurico a 95 —
98%. (41)

El acido a concentrar se lleva a un recipiente de hierro fundido (crisol de Pauling)
suspendido en un horno. Este esta coronado por una columna de destilacion (en la
mayoria de los casos una columna de burbujeo) de hierro silicato, como se aprecia
en la figura C4. El recipiente se construye con un volumen util de hasta 12 m?, en

donde se incluye un area de mezclado de 3 m® (también de hierro silicato)

Prefactibilidad Técnica — Econémica de una Planta de Regeneracion de Acido Sulfurico Gastado



203

Anexo C: Tecnologias de Regeneracion

To gas tleaning
. @ o
o
spent acid
Flue gas
- —_— -
Air Concentrated acid
Fuel

Figura C4 - Proceso de Pauling — Plinke
a) Condensador b) Columna de Stripping

El &cido gastado (aprox. 70% H>SO,) se alimenta a una columna en la parte superior
y fluye hacia abajo en contracorriente con los vapores de escape. El acido entrante
se concentra a entre 82 — 85% H,SO,4 por calor y la transferencia de masa con los
vapores, al mismo tiempo, el acido sulfurico presente en los vapores se condensa
casi por completo. Si el acido gastado tiene un contenido mayor a 70% H2SO., éste

es admitido en una bandeja inferior de la columna.

La concentracion de acido sulfurico en el propio recipiente deberia mantenerse por
encima del 80%. En la mayoria de los casos, la concentracion del &cido en ebullicion
se mantiene por encima del 95% (correspondiente a una temperatura de ebullicion
aprox. de 300°C). En estas condiciones, la corrosion es importante considerando que
al afio se corroen entre 8 a 10 mm. El tiempo de vida util de estos recipientes es de 3

a 5 afos, mediante la construccidén de paredes suficientemente gruesas.

El acido se calienta indirectamente por los gases de combustién pasan alrededor del
recipiente. Estos casos de combustion, generados por la quema de combustible
(petréleo o gas), el cual entra en la cavidad del horno a 800 — 1.000°C. La carga
media de calentamiento de la superficie del recipiente es de aprox. 144.000 KJ/m?h.
La alta temperatura de gases de combustion significa que el material de la pared del

recipiente esta sujeto a cargas pesadas.
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Los gases de combustion que salen del horno pueden ser utilizados para precalentar
aire de combustion a aprox. 200°C. Parte de la corriente de gases de combustion se
enfrian a 200 — 250°C y se reciclan a la cavidad del horno. Tal precalentamiento del
aire de combustion y la recirculacién de gases de combustion aumentan la eficiencia
del horno a 80 — 83%.

El acido sulfurico caliente se extrae continuamente del horno, el cual se enfria
indirectamente con agua de enfriamiento, donde la mayoria de las impurezas
inorganicas disueltas se precipitan. Las impurezas organicas en la alimentacién del
acido se descomponen por la oxidacion en el evaporador, ya sea por la alta

temperatura o si es necesario mediante la adicion de acido nitrico.

Los vapores de la parte superior de la columna se descargan a una temperatura
aprox. de 130°C, los cuales contienen 1% de vapor de acido sulfurico, asi como
también en algunos casos dioxido de azufre, 6xido nitrico, las sustancias organicas y
los gases inertes. El vapor de agua se separa en un condensador, mientras que los
componentes no condensables pasan a un sistema de limpiezas de residuos de

gases.

Todos los procesos de concentracion que emplean el calentamiento indirecto,
incluyendo el proceso de Pauling — Plinke, sufren el inconveniente de la calefaccion
superficial, ya que estan propensos a que precipiten impurezas del acido gastado.
Para ello se requiere la comprobacién frecuente e implica altos costos de

mantenimiento.

En el proceso de Pauling — Plinke, la relacion de calentamiento de la superficie a
volumen de depasito, y la relacion entre la tasa posible de transferencia de calor a la
tasa de producciéon de acido, es relativamente baja. Debido a la limitacion de
evaporacion de una sola unidad, por lo cual, se requiere de varias unidades en

paralelo. Por lo general, 0,6 — 1,2 t/h de agua se puede evaporar por horno.
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PROCESO BAYER - BERTRAMS

Este proceso es aplicable a presion atmosférica y hasta aproximadamente 5 bares.
El portador de calor es una sal que se derrite (nitrato / nitrato) la cual es calentada

indirectamente por gases de un horno separado. (42)

La versidon moderna del proceso usa tubos de boro-silicatos o cristal puro de cuarzo
con un diametro de 150 — 400mm. El acido gastado es alimentado a una columna de
stripping en una concentracion del 65 a 85% de acido sulfurico y es descompuesto

casi completamente, afiadiendo un oxidante si es necesario.

Una ventaja especial del proceso de concentracién de pelicula descendente es el
favorable aumento de temperatura de la superficie del volumen de acido. Al conectar
un numero grande de tubos en paralelo, se logra una capacidad de evaporacion
comparable a la de una unidad Pauling — Plinke. Una planta de evaporacion de
pelicula descendente compuesta de 12 tubos, tiene una capacidad de 1 ton/h de
acido sulfurico al 96 — 97% comenzando desde 65 a 70%, con una tasa de

evaporacion de agua por tubo de 50 Kg/h.

CONCENTRACION DE ACIDO SULFURICO (PROCESO
BERTRAMS CHEMICAL) (43)

Corresponde a diversos procesos para concentrar acido sulfurico hasta 96 — 97%,
estos procesos corresponden a pre-concentraciones (acido sulfurico de 10 a 85%),
alta concentracion (acido sulfurico de 75 a 96 — 97%), purificacion por la oxidacién de
las impurezas organicas y offgas tratamiento para eliminar NOx. Nos abocaremos a
los dos primeros procesos, como se aprecia en la figura C5, los cuales presentan las

siguientes caracteristicas.
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Pre-concentraciéon de los sistemas

Rango de concentracion de 10 a 85% de acido sulfurico.

El proceso de evaporacion se realiza a presion atmosférica y de vacio.

Consta de una o varias etapa.

Se utiliza vapor como medio de calentamiento.

Los evaporadores tipo utilizados son elde pelicula horizontal y
circulacién forzada.

Bajo consumo de energia por disefno de efectos multiples.

Sistemas de alta concentracion.

Rango de concentracion de 75 a 96 - 97% de acido sulfarico

El proceso de evaporacion se realiza a vacio

Se utiliza vapor y fluido térmico como medio de calentamiento

Los evaporadores utilizados son el de pelicula horizontal o de circulacion
forzada de tantalio para concentraciones de acido finales de minimo 93%

Se evita la suciedad debido al revestimiento de vidrio que presenta.

=

Figura C5 - Proceso Bertrams Chemical
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PROCESO CORNING - EIVS

Este proceso esta basado en evaporadores horizontales. El acido gastado fluye
continuamente por el recipiente horizontal cilindrico hecho de cristal de boro-silicato.
Deflectores PTFE son usados para prevenir mezclamientos. El acido es calentado
indirectamente con vapor a 15 bares, que es pasado a través de tubos internos de
tantalio. La temperatura de funcionamiento de los evaporadores es limitada a un

maximo de 180 °C para disminuir la corrosion. (44)

El acido gastado puede ser concentrado del 65 al 88% H,SO,4 de acido sulfurico en
una sola etapa que funciona en una presion absoluta de 93mBar. Para la
concentracion de triple efecto al 95% H,SOy, las presiones en las etapas individuales
son 133, 40, y 13 mbar. El consumo de vapor, es 2 toneladas de vapor por tonelada

de agua evaporada, correspondiente a 4GJ por tonelada de agua.
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ANEXO D: SELECCION DE MATERIALES

La seleccion de materiales para el manejo de acido sulfurico exige una comprension
clara del comportamiento de este acido, como agente corrosivo y los problemas
particulares respecto a concentraciones del acido, presencia y concentraciones de
otros iones, contaminantes, temperatura de operacion, velocidad de flujo y presencia

de sdlidos en suspension.

Por lo cual no existe un material Unico adecuado para todas las posibles situaciones,
es por ello que para seleccionar que material es el mas adecuado, se realizara un
analisis del comportamiento de estos en acido sulfurico, a través de las cartas de

isocorrosién respectivas, como se aprecia en la figura D1.

Iso-Corrosion Chart - H,S0,
Smpy (0.13mm/y)
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Fuente: Tantaline (45)
Figura D1 — Tabla de Isocorrosion Acido Sulfurico

El acido sulfurico en concentraciones bajo 85% a temperatura ambiente y bajo 65% a
temperaturas alta (66°C), tiene caracter reductor. Mientras que sobre estos valores
de concentracion, presente un caracter oxidante. Pero la sola presencia de otras

especies disueltas en el acido (oxigeno, Fe*, Cu*?, CI) pueden cambiar este
caracter (46).
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Los elementos de aleaciones principales en los aceros inoxidables y Alloys: Cr, Ni,
Mo, W, determinan su resistencia a la corrosion. El cromo es responsable del
caracter inoxidable de los aceros, al formar una capa pasiva de 6xido de cromo. Un
ambiente reductor tiende a destruir (disolver) esta capa pasiva, dejando el metal

base expuesto a la corrosion.

En ambiente oxidante, la capa pasiva se engrosa, protegiendo al material. A mayor
contenido de cromo, en el acero, mayor es la resistencia a la corrosién en medio
oxidante. El molibdeno y el tungsteno, confieren al acero, una resistencia a la
corrosiéon en medios reductores. Estabilizan |la capa pasiva de o6xido de cromo,
contrarrestando al medio reductor. A mayor contenido de molibdeno y tungsteno,

mayor es la resistencia a la corrosiéon en medio reductor.

El acero al carbono es utilizado en variadas operaciones industriales en las cuales se
utiliza el acido sulfurico en concentraciones mayores a 70%, como se aprecia en la
figura D2 (47).

En la figura se aprecia que a condiciones de temperatura ambiente la resistencia es
satisfactoria, pero a las condiciones en las cuales se trabajara el acido en las
circunstancias de esta planta, es decir, temperaturas por sobre los 25°C (77°F), no es
recomendable utilizar acero dentro de las operaciones considerando que sobre esta

temperatura la corrosiéon es de 20-50 mils.
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Fuente: Sulphuric acid on the web™
Figura D2 — Tabla de Isocorrosion Acero

Otra aleacion utilizada en la industria es el plomo quimico, mostrando buenos
resultados hasta una concentracion alrededor de 70% de acido sulfurico. Para las
aplicaciones en donde se trabaja hasta el 100% de acido, se utiliza conjuntamente
plomo y acero, ya que en rangos de concentracion de acido sulfurico de 0 a 70%, el

plomo no es corroido y desde 70 a 100% el plomo se corroe pero el acero no.

La corrosion del plomo quimico ocurre a elevados niveles de concentracion de acido
y a altas temperaturas, ya que la superficie de sulfatos de plomo, que corresponden
a la capa protectora pasiva, se hace soluble a esas condiciones. Muchas otras
aleaciones son utilizadas industrialmente para el acido sulfurico (48), destacandose
el Durimet 20 (D-20), aleaciones altas de Ni, Mo (C - 2), aleaciones altas en Ni, Mo,
Cr (C-3), Duriron y Durichlor 51M.

Estos dos ultimos presentan muy buena resistencia en todo el rango de
concentraciones de acido sulfurico a diversas temperaturas, incluyendo el punto de
ebullicidn normal. Este alto grado de resistencia es insuperable en comparacion con
otros metales y aleaciones disponibles en el mercado, lo cual se puede apreciar en la
figura D3. Este diagrama representa la resistencia de Duriron para cualquier

concentracion de acido en funcion de la temperatura (49).
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Fuente: Flowserve
Figura D3 — Tabla de Isocorrosion Duriron

Considerando las condiciones en las cuales se va a trabajar esta resistencia se
puede denominar “excelente” para la mayoria de las condiciones, ya que la velocidad
de corrosion es inferior a 5 mpy. Esto es principalmente para concentraciones altas
(mayores a 60%) donde las tasas de corrosion son nulas, incluso a temperatura de
ebullicién. Es en el rango de concentraciones intermedia en donde se encuentran las
tasas mas altas de corrosion, pero a pesar de estas altas tasas de corrosion, la
resistencia del Duriron todavia se considera buena para equipos de plantas
quimicas. El mayor ataque se produce a concentraciones de acido sulfurico del 30%,

donde la tasa es de 20 mpy.

El Duriron y el Durichlor 51M son rapidamente atacados a las concentraciones de
acido sulfurico sobre el 100% (6leum o acido fumante), por lo cual no se debe utilizar

para este tipo de servicios.

Es importante tener en cuenta que la resistencia a la corrosién del Duriron y el
Durichlor 51M mejora con el tiempo después de las etapas iniciales de exposicion.
Inicialmente, la aleacion se corroe a una velocidad muy rapida, tiempo durante el
cual una pelicula resistente se esta formando. Después de aproximadamente 48 hrs.,
una tasa de corrosion baja se mantiene constante, lo cual no varia incluso en

condiciones extremas. Esto se puede apreciar en la figura D3.
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Figura D4 — Efecto del tiempo en la razén de corrosion del Duriron
Es por esto que el material que presenta las mejores condiciones y caracteristicas en
contacto con acido sulfurico es el Duriron al presentar la menor tasa de corrosion
anual con respecto a otros materiales. Po lo cual sera el material utilizado en todos

los equipos que se encuentren en contacto con acido sulfurico.
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Figura E1 - Dimensionamiento de Tuberia de Acero (IPS)
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Fuente: Kern, Donald (21)
Figura E2 — Datos de tubos para condensadores e intercambiadores de calor
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Figura E3 - Viscosidades de liquidos
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Figura E4 - Viscosidades de gases
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Figura ES - Conductividad Térmica de Liquidos
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Figura E6 - Conductividad Térmica de Gases y Vapores

Prefactibilidad Técnica — Econémica de una Planta de Regeneracion de Acido Sulfrico Gastado



219

Anexo E: Figuras

Calar sipecifica = Bba/ (b} {grade Fh

— — : a Calar
29 Asitiom 1009 32-17¢
a2 n BE-122 e fiea
Eid il Eg"?ﬁ
i -
Grades F. 3% ] .5:-22!'5
400 ™y E i 50- 178
= 10 o de 'EE' ﬂg
= ag grmLSi -qgl
HlH mb?gi-u '40- 68
3| |8 L E
e no -
= 8 | Clerchencens 3924
= 4 | Clsrrlormp I.u =122
100 o | ga EF'M 481148
= = ironane 0=1232
3| ||k i
2l s u'Mh 122390
- g A 32 =152
= |ea ﬁ-d: Bila BB 7T
= A Etill icm 100% - 176
SR O R R
S il -
= 2| |5 by, 3
T rers = 104
= |36 Hiice 4 77
= T %ﬂ de Hila - -2
| (B2 [t Elical - a0-3g8
E
E i
wo—- &
= 43 @
= 480 oar
=T Lini I
— [z Freed -TiiCEN —F-
= B em -40- 53
P By | 110
. -3 i i
o Glicerina A~ &8
= 1 8o
] -
Acids Clarhidrica 30% - 2l2
Alcshel [soamilica - 212
Aleahsl bt lss T ElE
Bllradusl | gl e =4 12
Ehr Spprspllic luz- =
rohol Metilic 40+« &B
Hmldz Metion 112 - EB8
100 ¢ Tubssaces T
Naane =S5B= TT
| (32 28
- A
Aleshal Propilies «4-312
Piriding -RE- T
Acida. LTy
Bidxids du Azufre -4- 212
Toluera 32 - 140
ﬂ;n 97378
= Weh 2-212
+ P 37-212

Fuente: Kern, Donald (21)
Figura E7 — Calores especificos de Liquidos
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Fuente: Kern, Donald (21)

Figura E8 — Calores especificos de gases a 1 atm
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Fuente: Kern, Donald (21)
Figura E9 — Factores de Friccion, para lado de tubo

Prefactibilidad Técnica — Econémica de una Planta de Regeneracion de Acido Sulfrico Gastado



222

Anexo E: Figuras

[
M ~ — i -
0 FEELELPéfta dy presitin por reinme/pain = 4 cabamar g vHocheadzl i
05 Pénfid fotal de pmiln por reiome = (4 cabezas de v
04
o HE =i
= [ £ i |
o ""T“".,,,.."..“"'“'*""M’“* EEre e At
HE e, it I A R N
s TV =Valeeidad, pps s e e U
1Y sk LR -
‘g nmgg -
|-~ 4| ol
[ups EEEEEEL g =SS :
g s =l =Ll j el
Il G0 s t
oo B i S B e
g SR AT i T e B
R i :
i [pEsEsmalieme IR EEa i
oo HEEE AR ThH ity SESIE A
wias 7 B
Q008 FEH T ot
2 e L _i" it i
azss FILE MG R
0004 = P LT == . St T
ano : Y <t : .+i_
S ; p25 dimiisai ; :
G002 FHEFER i P e = el
Tt =g ank L1 eemd :
S j T sssmin o i s R EREER
oo CEEETH j e .':u,w Bl i
T 3 4 3 &0 8 Wmopid 3 & 3 &1 i
Masy miscidad, [u/h (e

Fuente: Kern, Donald (21)

Figura E10 — Perdidas de Presion por retorno, lado de tubos
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T " ags
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f f w e
ta T . 108

Fuente: Kern, Donald (21)

Figura E11 — Diametros equivalentes, lado de tubos
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Fuente: Kern, Donald (21)
Figura E12 — Factores de Friccion lado de coraza, para haces de tubos con
deflectores segmentados 25%
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Fuente: Kern, Donald (21)
Figura E13 — Disposicion de los espejos de tubos (cuenta de tubos). Arreglo
triangular.
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Fuente: Kern, Donald (21)
Figura E14 — Coeficientes para agua, evaporacion comercial
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Figura E15 — Gravedad Especifica Acido Sulfurico
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Power Number,
Irmpeller Type | Ref#] 5 52 53 | 54| 55 S6 | 5T 58 59 |PO = constant
MNpe »10,000
Propelier i] 3| 07513 ND |ND| 10 ) 27-38( 2 | pich=D | 4 0.35
Propelier i] 3| 07513 ND |ND| 10 ) 27-38( 2 | pitch=2D | 4 oa
Pitzched blade - -
12 s | a5 5
furbine 4 |ND| MND ND | 8|12 ND L Sdeg | 4 15
Straight full o - -
blade hurbine 4 |ND| MWD ND | 8|12 ND i O deg 4 3
Curved full o -
blade turbine & |ND| MD ND | 8 |ND| WNO |WD| Odeg (ND 2]
Flat blade - - e | = I -
furbine i) 3|07F512| 025 5| 8 |27-30| & 0 deg 4 7
Flat blade - - . . S
furbine 3] 3| 0FE132| 025 5 02738 4 0 deg 4 &
Flat blade - - S e e
Rarbine [i] 3|0F513| 025 5 | 252730/ 4 O deg 4 4
Flat paddle i] 30713 1 4 | 102738 2 O deg 4 18
MO= Mo Data.

Figura E16 — Numero de Potencia, Np, para distintos tipos de Agitadores y

Parametros de forma.
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Fuente: ATL Tecnologia, S.A (51)
Figura E17 — Dimensiones Filtro prensa

Prefactibilidad Técnica — Econémica de una Planta de Regeneracion de Acido Sulfurico Gastado



229

Anexo E: Figuras

Donde:

Todas las medidas son aproximadas y en pulgadas.

Capacidad/largo/area se basan en pastas de 1 %4 pulgadas de grueso.

AA: Estandar: C=30 H=50 W=27; Descarga a Tambo: C=42 H=61 W=27;
Portatil: C=12 H=36 W=27 PLACA: 470 mm

A: Estandar: C=30 H=50 W=34; Descarga a Tambo: C=42 H=61 W=34
PLACA: 630 mm

B: Estandar: C=30 H=63 W=41; Descarga a Tambo: C=42 H=79 W=41

PLACA: 800 mm
e C: H=57 W=52 PALCA: 1000 mm
e D: H=67 W=62 PLACA: 1200 mm
e E: H=68 W=66 PLACA: 1300 mm
e F: H=76 W=74 PLACA: 1500 mm
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9_. = ) i 0 Y
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= 3
(=]
e i ™~ .
o 0.1 5 O
% 006 [0 =  absorbedores comerciales de hidrocarburos
S 004 HO =  absomedores para laboratorio de hidrocarbiros 111
- - v LI ‘
@ |14 = absorcidn de laboratorio, CO 5 en agua ¥ glicerol b
N + = absorcidn de laboratonia, NHg en agua ™~
e 002 - ™
® mo= y*x | h TN
° #; =  viscosidad del fiquido, kgim s )
= 0.01 —tM; = pesomol del liquido :
“Q 0.006 10y = densidad del liquido, kgfm3 -
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Fuente: Treybal, 1980. (52)

Figura E18 — Eficiencia Global de platos
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