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RESUMEN

El presente proyecto de titulo consiste en un estudio de la factibilidad técnica y econémica de

descomponer acido sulfurico por medio de un catalizador.

El catalizador seleccionado consiste en oxido de cromo soportado en un sustrato de alumina-
silice-zirconia siendo el cromo el metal activo, la alumina y la silice el soporte y la zirconia el

promotor que ayuda a mantener estable |la actividad del catalizador.

Durante los meses de julio-noviembre del afio 2007 se desarrollaron pruebas de laboratorio

en el laboratorio de la Escuela de Ingenieria Quimica (PUCV).

El catalizador fue preparado mediante la técnica de sintesis por combustion y fue probado a
temperaturas en el rango de 700-900 °C, siendo 900° °C la temperatura donde se alcanzo la

mayor conversion de H,SOy4, dicha conversion fue de alrededor del 92%.

Las pruebas desarrolladas proporcionaron los datos necesarios para poder escalar y realizar

un estudio a nivel industrial para la aplicacion de esta tecnologia.

La aplicacion seleccionada consiste en una planta de tratamiento de efluentes descartados
de faenas mineras, cuya composicion tipica consiste en acido sulfurico al 45% en peso

mezclado con contaminantes soélidos como arsénico, mercurio y plomo entre otros.

El proceso contempla 4 etapas: enfriamiento y filtrado de sélidos, concentracion del acido,
reaccion catalitica y recuperacion de calor. En la primera etapa, el acido en fase liquida se
enfria para decantar componentes insolubles a bajas temperaturas como el arsénico y el
plomo. En la etapa de concentracion, el contenido de acido sulfurico en la corriente aumenta
de 45 a 80% en peso, debido a que el acido pasa a través de un sistema de evaporacion de
triple efecto donde se utiliza vapor de 20 psig como medio de calentamiento en el primer
efecto mientras que en los otros 2 efectos se utiliza el vapor generado en los efectos
anteriores. La descomposicién del acido ocurre en fase gaseosa por lo que se contempla un
sistema consistente en 2 reactores, siendo el primero un reactor/vaporizador que opera a
600 °C, temperatura suficiente para que ocurra la reaccion de descomposicion de acido

sulfurico en triéxido de azufre; el segundo reactor consiste en un reactor vertical con lecho



catalitico empacado donde ocurre la reaccion de descomposicion de trioxido de azufre en
dioxido de azufre a unan temperatura de 900 °C. Ambos reactores cuentan con quemadores
de gas natural para obtener la energia necesaria para operar a las temperaturas respectivas.
Los gases calientes ricos en didxido de azufre a la salida del reactor catalitico pasan a través

de una caldereta que genera vapor saturado de 20 psig.

El comportamiento del reactor catalitico fue simulado utilizando el software Hysys 3.2. Los
resultados obtenidos fueron optimizados mediante este software para lograr una mejora

(caida de presion menor a un 10%) en el disefo definitivo del proceso.

Como parte del estudio de factibilidad técnico-econémica de esta aplicacion a nivel industrial,

se presenta el disefio mecanico de cada uno de los equipos involucrados en el proceso.

Para una alimentacién de 120 m*d de acido descartado, se estima una inversién de
$4.758.370 USD, con gastos operacionales de $ 1.380.107 USD/afio y ganancias de
$3.151.381 USD/afio. Con estos valores, la evaluacion del proyecto arroja un VAN de
$9.924.975 y un TIR del 47 %.

Un analisis de sensibilidad para el consumo de Gas Natural arroja que el proyecto pierde
rentabilidad cuando el precio supera los 22,4 US$/ton. Por otro lado el analisis de
sensibilidad para el cambio de catalizador sefiala que el proyecto pierde rentabilidad cuando
se realizan mas de 39 cambios al ano, que pueden darse principalmente por ensuciamiento,

envenenamiento u obstruccion del catalizador.
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INTRODUCCION

En la actualidad existen muchos problemas ambientales causados en su mayoria por la
industria quimica; es por esta razon, que dia a dia los procesos tratan de mejorarse con el fin

de favorecer tanto a la industria quimica como al medioambiente.

Existen muchos procesos en los cuales se produce acido sulfurico, pero la mayoria de éste
no entra en los productos comerciales finales, sino que por el contrario, termina como acido
gastado, yeso impuro u otros sulfatos de metal en forma residual. La disposicion de estas
basuras quimicas representa un problema ambiental dificil de resolver y con el paso del
tiempo se ha transformado en un serio inconveniente ya que, por un lado, las capacidades
de produccién se amplian, pero por otro, las regulaciones ambientales son cada vez mas

exigentes.

En la mayoria de los casos, el volumen de acido gastado es generado por las industrias
quimicas y petroquimicas. La naturaleza del acido varia desde altamente diluido a

relativamente concentrado, con niveles bajos y altos de impurezas organicas e inorganicas.

Una fuente importante de los acidos gastados con contenidos significativos de impurezas es
la industria pirometalurgica que genera acido gastado que contiene una concentracion
masica de H,SO,4 del 40-50% y sulfatos de metal del 7-15%.

Actualmente, los métodos tipicos de disposicion o reciclaje de acido sulfurico gastado

incluyen:

1. Neutralizacion con cal.

2. Reconcentracion mediante mezcla con acido sulfurico deshidratado (6leum)

Hoy en dia, la mayoria de las plantas se han enfocado en cambiar el actual sistema de
tratamiento de riles con contenidos de sulfatos, ya que el método mas usado es el
tratamiento quimico con precipitacién de mineral (neutralizaciéon con cal, piedra caliza o sales
de bario), el cual disminuye el contenido de sulfatos pero no logra disminuirlos hasta los
niveles impuestos por los organismos reguladores de control de contaminacién que genera

ademas un precipitado que en teoria representa un desecho y por lo tanto debe ser retirado
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y trasladado a otra éarea, lo que se traduce en un costo adicional del proceso. La
reconcentracion de acidos débiles mezclandolo con acido sulfurico deshidratado, también
tiene limites practicos, de hecho, este método es conveniente solamente cuando se tratan

volumenes pequenos de acidos, lo que implica altas concentraciones de H,SO,.

Todo lo anterior sefiala que la regeneracién de acido sulfurico gastado es uno de los
metodos disponibles mas apropiados para obtener un producto de la calidad original y que al

mismo tiempo cumple con las regulaciones ambientales.

La regeneracion del acido gastado abarca normalmente dos pasos de proceso:

1. Concentracion del acido gastado al nivel factible mas alto, junto con la separacion de
sales al grado necesario.

2. Descomposicion del acido gastado y /o de sulfatos.

Ningun procedimiento se puede considerar universalmente conveniente para concentrar
todos los tipos de acidos sulfuricos gastados. La opcidon del método de evaporacion depende
del uso para el cual el acido sulfurico regenerado esté destinado y de si este uso puede

tolerar las impurezas residuales.

La seleccion de un procedimiento apropiado para la descomposicion es crucial para una
operacion satisfactoria, donde la composicion del acido, sdlido y sales contenidas son

factores determinantes.

El punto de partida del presente proyecto se basa en el estudio realizado por Victor Pefia en
su Memoria de titulo “Descomposicién Térmica de Acido Sulfurico” [1]. En dicha memoria de
titulo se utilizé6 un acido de descarte con un contenido de 50% en peso de H.SO, y una
significativa cantidad de impurezas metdlicas; tras los resultados de las pruebas de
laboratorio éste acido se logré concentrar hasta un 80% en peso, ademas de eliminar
sustancialmente el contenido de algunos metales presentes originalmente. Un vez que se
concentra, el acido pasa a un reactor de descomposicion térmica y es en este punto donde
es preciso centrar la atencion, ya que, a pesar de que en la Investigacion de Pefia [1] se
logran conversiones muy altas, el requerimiento energético en esta etapa también es

bastante alto. Sin embargo, el anélisis econémico mostré que es una alternativa conveniente.
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De esta manera, el principal objetivo de esta memoria de titulo, es lograr reducir la
temperatura de descomposicion del acido sulfurico en un rango de 100-200 °C con respecto

a la descomposicion térmica que ocurre a 1050 °C.

Debido a limitaciones termodinamicas y la necesidad de una cinética rapida en la reaccién
de descomposicion del acido sulfurico, se necesitan temperaturas altas para lograr altos
niveles de conversion, pero por un asunto de consumo energetico es preciso que esta
reaccion sea llevada a cabo a una temperatura inferior a 1000 °C. Para tales fines, la
reaccion solo ocurre en presencia de un catalizador, puesto que la reaccién de
descomposicion de acido sulfurico ocurre en dos pasos: una descomposicién térmica no
catalitica del acido para formar los productos gaseosos SO; y H,O a temperaturas sobre los
450 °C seguido por una descomposicion catalitica del SO; para generar los productos SO, y

Oy, la cual es del orden del 15-20% a menos de 1000 °C sin la presencia de un catalizador

[2].

La literatura disponible informa acerca de investigaciones de catalizadores para la
descomposicion del acido sulfurico que fueron llevadas a cabo entre las décadas de los
setenta y ochenta [2-5], donde en la mayoria de los casos se examind la conducta del
catalizador bajo condiciones ideales, incluyendo soluciones acidas muy diluidas, catalizador
en exceso, velocidades espaciales bajas y tiempos experimentales cortos. Esos estudios
determinaron que habia pocos catalizadores altamente activos y se concluyé que la mayoria
de los catalizadores metalicos tienen baja actividad debido a la formacion de sulfatos en los
catalizadores [4,5], lo que reduce el margen de investigacion y permite enfocarse unicamente

en los catalizadores que segun bibliografia presentan mayor actividad.

En los ultimos afos, a raiz de la gran expectativa acerca de la utilizacién del hidrégeno como
fuente de energia, ha resurgido el interés en procesos de descomposicién de acido sulfurico
debido a que este proceso individual constituye una de las partes mas importantes del ciclo
termoquimico de produccién de hidrégeno, aunque como se puede apreciar en la mayor
parte de los articulos revisados en el Capitulo 1 se utiliza energia solar para lograr la

temperatura de descomposicion, lo cual esta fuera del alcance de este estudio.

En la presente memoria de titulo se presentan los estudios a escala desarrollados en los

laboratorios de la Escuela de Ingenieria Quimica (PUCV). Dichos estudios contemplaron la
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sintesis del catalizador, el disefio del circuito de pruebas y la ejecucion y analisis de pruebas
de laboratorio. Mediante los resultados a nivel de laboratorio es posible determinar datos
cruciales para el disefio a nivel industrial para luego determinar la factibilidad técnico-

economica del proyecto.
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OBJETIVOS

Objetivos Generales

1 Reducir la temperatura de descomposicion térmica de H.SO,4 en un rango de 100-200
°C.

2 Analizar la factibilidad técnica-econémica de la introduccién de un sistema catalitico a
un proceso de descomposicién del acido sulfurico de descarte para la recuperacion

de diéxido de azufre (anhidrido sulfuroso) y separaciéon de metales pesados.

Objetivos especificos

1 Realizar una seleccién del material (oxido metalico), ruta de sintesis y deposito sobre
un substrato-soporte para la reaccion catalitica.
Desarrollar un procedimiento de sintesis del material.
Desarrollar reactor a escala laboratorio para prueba de actividad catalitica.
Disefiar una planta a nivel industrial para tratar acido sulfurico gastado vy
descomponerlo cataliticamente.

5 Simular un reactor catalitico con la informacion obtenida en las pruebas de
laboratorio.

6 Evaluar la factibilidad econémica de implementar la tecnologia estudiada en un

proceso industrial.
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1 FUNDAMENTOS TEORICOS

La catdlisis es el proceso mediante el cual un agente catalitico causa una reduccion en la
energia de activacion del complejo de transicion y, por ende, la velocidad r; de una reaccién

termodinamicamente factible, se incrementa con respecto al proceso no catalizado [6].
La descomposicion del acido sulfurico ocurre mediante 2 pasos sucesivos [7]:

1. La descomposicion de H,SO4 en H,O y SO; es predominante entre los 125 y 450 °C.
Sobre 450 °C, la constante de equilibrio de la reaccion (Ec.1) (el cuociente entre la
multiplicacion de las composiciones y la multiplicacion de las composiciones de los

reactantes) se hace mas alta que 1 y su valor aumenta rapidamente.

H,SO, — H,0 + SO, Ec. 1

2. El segundo proceso es la reduccion de trioxido de azufre a SO2. Para que ocurra esta
reaccion endotérmica se necesita una alta temperatura y la constante de equilibrio de

la reaccion (Ec.2) se hace mas alta que 1 a 1050 °C.

SO, —» SO, + %0, Ec. 2

Si la reaccion (Ec.2) ocurre utilizando un catalizador, es posible reducir la temperatura de

operacion, lo cual impactaria directamente en los costos operacionales.

Para tener un mayor acercamiento a lo que representa el proceso catalitico, la primera etapa
de este estudio contempla una revisién bibliografica donde se recopild6 una cantidad
importante de informacién respecto a la descomposicion catalitica del SOs, la cual se detalla

a continuacion.
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1.1 Revision Bibliografica

Durante las ultimas dos décadas ha aumentado el interés por obtener hidrégeno,
principalmente en paises de la Uniéon Europea que ven a éste producto como la principal
fuente de energia en un futuro cercano. El interés se ha visto reflejado en los numerosos
estudios en la reaccion de disociacién de la molécula de agua y especificamente en ciclos

termodinamicos que involucran a esta reaccion [11].

Uno de los ciclos de mayor popularidad en la comunidad cientifica y en el cual se ha puesto
especial atencién es el ciclo termodinamico yodo-azufre, cuyas reacciones se muestran a

continuacion:

Lty + SOsag) + 2H,0,y = 2HI ) +H,SO, Ec. 4

La reaccion (Ec.3) es exactamente la misma que ocurre en el caso estudiado, por lo tanto
estos estudios proporcionan informaciéon muy util que sirve como referencia para guiar el
estudio de la descomposicién catalitica del acido sulfurico proveniente de una corriente de

descarte de faenas mineras.

De la informacion recopilada se deduce que los estudios referentes a este tema comenzaron
a fines de los afos setenta, donde Dokiya y sus colaboradores [2] estudiaron la
descomposicion de acido sulfurico como una etapa de los ciclos termodinamicos que
involucran disociacion de la molécula de agua, para ello analizaron la actividad catalitica de
varios oxidos metalicos con el fin de hallar un catalizador eficiente para descomponer acido
sulfurico. El estudio consistié en medir la actividad catalitica de SiO,, Al,O3, ZnO, CuO, NiO,
Fe;O3, MnO, Cr,03, V205 y TiO, a temperaturas entre 800 y 870 °C y presion atmosférica. La
conclusion fue que el oxido de fierro (lll) poseia la mayor actividad catalitica, y que para
Al,Oz, ZnO, NiO, CoO y MnO la actividad catalitica era bastante reducida bajo las

condiciones de medicion.

El orden decreciente de la actividad catalitica segun las pruebas realizadas se establecio
como: Fe,03 > V,05 > Cr,O3 > CuO > Co304 > TiO, > ZnO > MnO, > NiO > SiO,. Ademas se

observé que cuando las condiciones de reaccién eran muy severas (mas de 800 °C en
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presencia de vapor) existia una rapida reduccion en el area especifica de superficie y en la
actividad catalitica. Para evitar las desventajas mencionadas, se utilizé éxido de fierro (lll)
pelletizado y sinterizado (1000 °C, 6 h), el cual mostré un actividad casi constante durante

120 h de reaccion.

Las investigaciones continuaron durante la década de los ochenta, y es asi como Ishikawa y
otros [3] estudiaron la descomposicion de H,SO, y la generacién de HBr como parte de la
investigacion y el desarrollo de produccion termoquimica de hidrégeno desde agua. Para ello
analizaron las actividades cataliticas de varios metales y oOxidos metdlicos para la
descomposicion catalitica del acido sulfarico en un reactor de lecho fijo, siendo el Pt/Al,O; el
catalizador de mejor desempefio, ya que presentd una conversién muy cercana al equilibrio
a temperaturas entre 800 y 900 °C y a una velocidad espacial de 104 h™'. Ademas se
observé que los 6xidos metalicos tales como CuO y Fe,O; poseen una actividad similar al

catalizador de Pt.

Brittain y Hildenbrand [4] confirmaron la alta eficiencia del catalizador de Pt, estudiando

ademas la efectividad de varios catalizadores para el proceso SO, — SO, + %0O. Las

mediciones fueron llevadas a cabo en el rango de 327-727 °C a presiones cercanas a 10
atm, encontrando que varios metales y 6xidos metalicos en polvo que son catalizadores
efectivos para la descomposicién de MgSO, tienen buena eficiencia en la descomposicién de
SO;, aunque la diferencia de las temperaturas a las que comienza la actividad catalitica es
considerable; estas temperaturas fueron 327 °C para Pty Ru y cerca de 527 °C para CoO.
Segun dicho estudio, la eficiencia catalitica se puede ordenar como Pt > Ru > V,0,4 > Cr,0; >
Fe;O3; > NiO > Mn30O4 > CoO. La conclusion fue que los 6xidos metalicos son efectivos sélo

sobre la region en la que los sulfatos correspondientes son inestables.

Las conclusiones de Ishikawa y la de Brittain y Hlidenbrand fueros ratificadas afios mas tarde
por Tagawa y Endo [5], en un articulo que describe el estudio sobre la actividad catalitica de
varios Oxidos metalicos para la descomposicion del trioxido de azufre como reaccion
generadora de oxigeno en el ciclo termoquimico de la disociacién de la molécula de agua.
Tagawa y Endo realizaron mediciones con 6xidos de Ce(1V), Cr(lll), Fe(lll), Al, Ni, Cuy Pten
el rango de 600 a 950 °C, a velocidades espaciales de 4300 a 20000 h™ en un reactor de
lecho fijo. El orden decreciente de las actividades para una concentracion inicial de SO; de
4.0 % mol fue asi: Pt = Cr,03 > Fe,03 > (CuO) > CeO, > NiO > Al,Os. La actividad del Cr,04
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sobre los 700 °C fue casi la misma del catalizador de Pt. La conclusién fue que la actividad
catalitica para los 6xidos metalicos esta estrechamente relacionada con sus propiedades
termodinamicas: mientras mas inestable es el sulfato, mayor es la actividad catalitica del

oxido.

No existe mucha informacion de estudios realizados durante la década de los noventa, sin
embargo, el interés renacié en el siglo XXI y es asi como durante los anos 2006 y 2007 se
llevaron a cabo una cantidad importante de estudios de catalisis relacionados con la
descomposicion de acido sulfurico a raiz del interés de producir hidrogeno, cuyo paso
principal es la ecuacion (Ec.1). Karasawa y otros [6] publicaron un articulo en el ano 2006 en
el cual se evalua la descomposicién de SO; en SO, y O, en un reactor de flujo continuo. La
velocidad de descomposiciéon del SO; fue medida en funcién de la temperatura y de la
concentraciéon de oxigeno, utilizando un modelo cinético y asumiendo que la reaccién es

homogénea de primer orden. La constante de velocidad de descomposicion sin catalizador
fue estimada como 2,2310'?exp(-39295/T) s”'. Cuando se utiliz6 hematita (Fe,O3;) como
catalizador, la constante de |Ila velocidad de descomposicion aumenté a
6,79:10°exp(-20021/T)s™. Los céalculos de cinética de reaccién mostraron que a 900 °C la

descomposicion del SO; alcanza un 90% de conversion utilizando este catalizador. La
conclusion a la que llegaron es que el uso de hematita como catalizador seria efectivo para
disminuir el tamafo de un reactor de descomposicion de SOz a temperaturas menores que
1000 °C.

Uno de los articulos interesantes publicados durante el 2006 fue el de Kim y otros [7], donde
se presenta una investigacién acerca de la actividad de los catalizadores de Fe/Al y Fe/Ti
sintetizados por el método de co-precipitacion. La descomposicion SO; fue realizada en el
rango de temperatura entre 750 y 950 °C a una velocidad espacial de 72000 [cm®/geat. h] en
un reactor de lecho fijo. La actividad catalitica de los catalizadores de Fe/Al y Fe/Ti aumento
cuando se aumentaron las cargas de Fe, indicando que el Fe es un componente activo y
puede alcanzar conversiones cercanas al 90% a temperaturas de alrededor de 950 °C. El
estudio concluye que el mecanismo para la descomposicion de SO; en 6xidos metalicos

puede ser descrito como: la formacion de un sulfato metalico (MO +SO; ->MSQO,) y la

descomposicién del sulfato metélico (MSO, -» MO, + SO, y MO, - MO + %0,).
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Otro articulo relevante publicado durante el afio 2006 es el de Barbarossa y otros [8], donde
se discuten resultados experimentales utilizando dos catalizadores — una aleacion Pd-Ag y
oxido férrico (Fe;O;) — se evalua el efecto en la eficiencia de la disociacién a varias
temperaturas. Ambos catalizadores muestran una gran disminucién de la temperatura de
reaccion con respecto a la descomposicion del acido sin catalizador. Utilizando estos
catalizadores la temperatura a la que comienza la descomposicién del SO; en SO, fue
disminuida a 600 °C en vez de 900 °C. La conclusién fue que la descomposicion del H,SO,
en presencia de un catalizador podria trabajar eficientemente cerca de los 877 °C en vez de
1127-1327 °C.

El articulo mas reciente encontrado en esta revision data del afo 2007 y fue publicado por
Ginosara [10]. Aqui se investiga la actividad y estabilidad de varios catalizadores de platino
soportado en oxidos metalicos. Las reacciones fueron llevadas a cabo utilizando una
alimentacion de acido sulfurico liquido y concentrado (96% en peso) a presion atmosférica, a
temperaturas entre 800 y 850 °C y una velocidad espacial de 52 gaciqo/9cat-h. Se investigo la
influencia de la exposicion a condiciones de reaccion para tres catalizadores: Pt (0.1-0.2 %)
soportado en alumina, zirconia y titania. Los resultados llevaron a la conclusién de que
debido a las altas areas superficiales de los catalizadores de Pt/Al,O3; y Pt/ZrO,, estos

presentan una actividad alta.

1.2 Consideraciones Termodinamicas

La composicion de equilibrio esta en funcion de la temperatura y es determinada por la

energia libre de Gibbs de la reaccion (Ec.2).

AG® = —RT-In p(SOz)p(Oz)”z Ec. 6
p(SO;) |

Cuando un o6xido metdlico se usa como catalizador oxidadante, la catalisis puede ser
interpretada usando un concepto de ciclos de oxidacién-reduccion para el éxido metalico. De
acuerdo a este concepto la descomposicion del trioxido de azufre a diéxido de azufre y

oxigeno, ocurre por repeticion de las siguientes reacciones:

MO + SO, — (MSO, ) — MO, + SO, Ec.7
MO, — MO + %0, Ec.8
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MO y MO, son la forma reducida y oxidada del catalizador (oxido metalico), respectivamente,
y (MSO,) un estado transitorio, es decir, el estado de un complejo activado. Si este concepto
es aceptable, el 6xido metalico utilizado como catalizador podria tener la capacidad de
formar sulfatos. Ademas, el sulfato debe ser descompuesto aun a bajas temperaturas,
porque si el sulfato es estable no puede convertirse en oxido. Por lo tanto, la descomposicion
térmica de sulfatos metalicos puede ser considerada con el fin de encontrar un catalizador
para la descomposicion de acido sulfurico. La descomposicion de sulfatos metalicos se

representa segun las siguientes férmulas [12].

1/n M,,,(SO,), - 1/n M,,,0, +SO,  Ec.9
SO, —» S0, +1/2 0, Ec. 10

M(n) es un metal con estado de oxidaciéon n. EI SO; producido en la reaccién (Ec.9) es

autocataliticamente descompuesto a SO, y oxigeno como se muestra en la ecuacion (Ec.10).

La estabilidad del sulfato metalico puede ser definida y evaluada por el cambio de la energia
libre de Gibbs de descomposicion, AGS(T). La presion de descomposicion, o la presion de

equilibrio, esta dada por la energia libre de Gibbs de descomposicion como:

AGY(T)=-RTIn p(SO,) Ec. 11

Aqui, p(SO;)es la presion de descomposicién del SO; sobre el sulfato. La energia libre de

Gibbs de descomposicion para la mayoria de los sulfatos metélicos esta tabulada [12], pero

puede ser calculada usando cambios de entropia y entalpia para la descomposicion a 25 °C

(ASJs6s Y AHgoes) Y €l cambio de capacidad calorifica AC,(T).

La Fig. 1 fue adaptada de la Ref. [5], donde se muestra la relacién entre presién de
descomposicién del SO; y temperatura para los sulfatos. Las lineas muestran la presién de
descomposicién de los sulfatos a cualquier temperatura, donde el sulfato y el 6xido existen

en la regién bajo y sobre cada curva, respectivamente.

25



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

1000
900
800
—7n
700 e
600 — Al
& 500 or
'_
400 Fe
300 Mo
——Co
200 —Ni
100 cu2
0 T T T T T
6 5 -4 3 2 1 0
log [pSO3] (atm)

Fig. 1 Region estable de sulfatos metalicos en funcion de la presién y la temperatura Ref. [5]

Cuando la temperatura traspasa la curva de presién del SO;, el sulfato metalico cambia a
oxido en el siguiente orden: Fe > Cr > Al > Cu > Zn > Ni > Co > Mg. Para sulfatos de fierro y
cromo, aunque el orden es Fex(SO,); > Cry(S0O,); la diferencia de presiones de
descomposicién de ambos sulfatos es pequefia porque la diferencia entre las energias libre

de Gibbs para la descomposicion de ambos sulfatos es también muy pequefia.

Los estudios realizados por Brittain y Hlidenbrand [4] y Tagawa y Endo [5] llegaron a una
conclusion similar: el orden de los éxidos (Fig.1) se convierte en el orden de inestabilidad de
los sulfatos metalicos a cualquier presion de SO;. La presion parcial del SO; en el vapor de
un acido sulfurico concentrado es el 50% de la presion total. Los 6xidos de cromo y fierro

pueden existir a temperaturas sobre los 715y 610 °C.

El primer paso de la descomposicion del acido sulfurico es la evaporacién, seguido por su
conversiéon en SO; y H,O. Estos 2 procesos ocurren en el mismo rango de temperatura y
conducen a la mezcla de H,SO, gaseoso, trioxido de azufre y agua y su conversiéon completa
se aprecia a los 450 °C. El trioxido de azufre no es estable a altas temperaturas y su
descomposicion conduce a la formacién de SO,; la conversion del SO; comienza a ocurrir a
los 427 °C y es completa a los 927 °C. No obstante, esta reaccién exhibe una importante
limitacion cinética aun a temperaturas altas, por lo que la produccién de SO, podria disminuir

a tiempos de residencia bajos.
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1.3 Seleccion del Catalizador

Mediante la revisidon de las publicaciones relevantes en la seccién 1.2, se logré recopilar una
gran cantidad de informaciéon, que en adicion a las consideraciones termodinamicas
constituyen el punto de partida para seleccionar el catalizador que se utilizara en las pruebas

de laboratorio; dicho catalizador debe cumplir con 3 caracteristicas fundamentales:

1. Alto rendimiento
2. Disponibilidad de recursos requeridos para su preparacion a nivel de laboratorio

3. Costo de acuerdo a los recursos disponibles para el proyecto

Todos los catalizadores que han sido estudiados para este proceso tienen en comun que son
oOxidos metalicos dispersos en un sustrato de baja actividad catalitica; estos catalizadores se
conocen como catalizadores de metal soportado, ya que una particula sélida se utiliza como
lugar de soporte del metal cataliticamente activo, el cual se encuentra generalmente como

una sal o como un oxido metalico.

Bien es sabido que no todos los soportes ni todos los 6xidos metalicos son compatibles entre
si; y es por esta razdon que a continuacion se analiza la participacién de cada uno por
separado en la reaccion, para poder llegar finalmente a seleccionar el catalizador cuyas

caracteristicas se adecuen de mejor manera a las ya mencionadas.

1.3.1 Componente Activo

Como se puede apreciar en la revision bibliografica, se han realizado muchas
investigaciones en relacion al componente activo con el fin de identificar un catalizador que
sea capaz de descomponer acido sulfirico de manera selectiva, lo que ha dado lugar a que
el estudio del componente activo se enfoque directamente en un 6xido metalico. En el caso
de los metales, se tienen investigaciones utilizando mayoritariamente metales de la Primera
serie de transicion (4° Periodo): V [2, 4], Ti [2], Cr [2, 4, 5], Mn [2, 4], Fe [3-8], Co [4], Ni [2, 4,
5], Cu [2, 3, 5] y Zn [2]; aunque también han sido probados metales de la Segunda y Tercera
serie de transicion (5° y 6° Periodo): Ru [4] y Pt [3-5, 10] respectivamente. Las
investigaciones utilizando aleaciones son mas escasas, pero en la Ref. [8] se utiliza una

aleacion de Pd-Ag.
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Es posible deducir por la fecha de las publicaciones que durante la década de los ochenta se
realizaron varios estudios en los que el metal activo de uso mas comun era el platino (Pt); los
resultados son bastante concluyentes: el platino permite que el SO3; alcance una conversion
muy cercana al equilibrio a cualquier temperatura sobre 600 °C y una velocidad espacial de
4300 h'. La baja temperatura de reaccién hace que se reduzca mucho el abanico de
soportes para este metal ya que a estas temperaturas la mayoria de los soportes — alumina
(Al2O3), silice (SiO,) y oxido de zinc (ZnO) — estan en la zona de los sulfatos (Fig. 1) lo que
indica que son inestables; esto sumado al alto costo de este metal ha hecho que las
investigaciones se centren en buscar otro metal (oxido metalico) que posea caracteristicas

cataliticas similares para esta reaccion.

Como se puede apreciar en las Figs. 2 y 3, los estudios no soélo se han enfocado en la
actividad del platino, sino que han puesto la atencion en 6xidos metalicos pertenecientes en

su mayoria a la primera serie de transicion.

En las referencias [4 y 5] los metales que destacan por su actividad son el cromo y el fierro,
cuya disponibilidad en el laboratorio y costo al alcance del presupuesto de la Investigacién

hacen que sea posible utilizar uno de estos metales como agente activo en el catalizador.
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Fig. 2 Relacion entre Conversion de SO3 y Temperatura para varios 6xidos metalicos y Pt

en un flujo de N, con un 4% de SO3 a una velocidad espacial de 4300 h-1. Ref. [5]
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Fig. 3 Conversion de SO; en funcion de la Temperatura para varios 6xidos metalicos
soportados en SiO, + Al,O3 Ref. [4]

En la Fig. 2 se muestra la relaciéon entre conversion de SO; a SO, y temperatura para el
catalizador de Pt y los otros 6xidos metalicos, donde la concentracién inicial de SO; en el gas
de entrada fue 4,0 % mol a una velocidad espacial de 4300 h™': estas mediciones fueron
realizadas durante largos periodos de tiempo. En la Flg. se puede apreciar que el orden de

las actividades cataliticas esta dado por Cr,O3; > Fe,O3 > CeO; > NiO > Al,Os;.

El orden de las actividades obtenidas en la investigacion desarrollada por Tagawa y Endo [5]
no es el mismo que reportaron Dokiya [2] e Ishikawa [3]; ellos reportaron el orden de Fe,O; >
V,05 > Cr,03 > CuO > CoO > TiO, > ZnO > NiO, MnO; > Al,O3; y Fe,03 > V,05 > CuO, Cr,0;
> Ce0, > Co0O> ZnO > Al,O3, respectivamente.

La diferencia en el orden de actividades reportadas por Ishikawa y Dokiya con respecto a las

reportadas por Tagawa y Endo, se debe principalmente a 2 factores:

1. Las pruebas de Dokiya e Ishikawa se realizaron con polvos finos de Oxidos

comprimidos en forma de pellets sin utilizar ningun soporte.
2. Los resultados de Dokiya fueron obtenidos en pruebas de corta duracién. Si sus

experimentos fuesen llevados a cabo en estado estacionario por un largo periodo de

tiempo, el orden de la actividad catalitica podria cambiar al reportado por Tagawa.
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En otra referencia bibliografica [4] se aprecia que cuando el MgSQO, es descompuesto en
presencia de Pt o un O6xido metalico, la actividad catalitica de los Oxidos para la
descomposicion de SO; mostré un orden: Pt > CuO > Cr,O; > Fe,O3 > NiO. El orden es

similar al obtenido por Tagawa y Endo, excepto para el CuO.

En la Fig. 2, la curva de conversion vs. temperatura para el éxido de fierro (lll) comienza a
temperaturas sobre 650 °C y la actividad se hace comparable a los catalizadores de Pt y
Cr,O3 sobre 850 °C. En el estudio de Tagawa y Endo se observo que una parte de los pellets
de Fe,O; cambid a sulfato a 650 °C o menos, lo cual causa una disminucidén notable en la
conversion del SO;. Se informé, ademas, que el 6xido de fierro (lll) tiene alta actividad al

comienzo, pero la conversiéon decrece lentamente con el tiempo bajo los 700 °C.

Para el catalizador de 6xido de cromo (lll), la Fig. 2 muestra que el SO; se descompone de
manera cercana a la composicion de equilibrio sobre 700 °C a una velocidad espacial de
4300 h™'. Se puede apreciar con facilidad que la actividad catalitica para el Cr,03 es mas alta
que para los otros 6xidos y no existe mucha diferencia en la actividad catalitica del Pt y el
Cr,0O3 sobre 750 °C; ademas, no existio una disminucion de la actividad catalitica con el
aumento del tiempo, e incluso el catalizador de Cr,O; no cambié a sulfato aun a 650 °C en

presencia de vapor de acido sulfurico.

A nivel molecular, en ambos casos existen orbitales d incompletos en el metal, y debido a
que la configuracién del 6xido es octaédrica (6xidos de cromo vy fierro) la gran diferencia de
energia entre los distintos subniveles d hace que los electrones del metal permanezcan en
su nivel mas bajo dejando libres dos subniveles d de mayor energia [14]. Solo en el éxido de
cromo los orbitales d de mayor energia quedan libres para interactuar con el azufre dado que
en el oxido de fierro se ocupan total o parcialmente con el oxigeno del éxido. La interaccién
metal-azufre ocurre en el orbital d del metal y el s del azufre que no forma parte de su

reaccion con el oxigeno (electrones n).
Los antecedentes mencionados sumados a las consideraciones termodinamicas justifican el

hecho de que se tome la decisién de utilizar Cromo en su forma de 6xido (Cr,O3) como metal

activo.
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1.3.2 Soporte

El soporte es un componente que se utiliza para extender el area del agente activo y asi
aumentar su disponibilidad en la superficie; generalmente presenta una actividad baja en la

reaccion [13]. Un buen soporte debe poseer 2 propiedades importantes:

1 Debe ser estable bajo las condiciones de reaccién

2 Debe tener un area de superficie especifica alta

Adicionalmente el soporte tiene otros efectos en el desempeno catalitico de un catalizador
activo, los que se han observado también en catalizadores para la descomposicién de acido
sulfurico. Si bien, en las referencias revisadas en la seccion 1.1 utilizan catalizadores
soportados, la mayoria de las investigaciones se centran especificamente en el componente
activo. Sin embargo, existe una referencia en la cual realizan pruebas con distintos soportes
utilizando Pt como metal activo, lo que representa un importante acercamiento en la mision

de seleccionar un soporte adecuado.

Si se observa la Fig. 4, la actividad para el catalizador soportado en zirconia es la mas alta a
800 °C, seguido por los catalizadores soportados en alumina y titania, sin embargo el orden
cambia cuando la temperatura es de 850 °C, siendo el catalizador mas activo el soportado en
alumina, dejando en segunda posicién al que utiliza zirconia como soporte; esto indica que a

altas temperaturas la alumina es un mejor soporte.

A pesar de que la informacion proporcionada en el estudio de Ginosara y sus colaboradores
[7]1 puede dar una buena aproximacion para determinar que soporte utilizar, se debe
considerar que el estudio se realizé con platino como metal activo y a pesar que el cromo
tiene un comportamiento catalitico similar en alumina, no se tiene claro como se comporta

cuando es soportado en silice.

La silice se utiliza como catalizador en procesos tales como hidrogenacion, polimerizacion o
algunas oxidaciones. Tiene excelentes propiedades, tales como tamafo de poro, tamafio de
particula y area de superficie. Comparado con la alumina, la silice posee una estabilidad

térmica mas baja, pero posee un area de superficie mayor (200-300 m?/g) [15].
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Fig. 4 Actividades de catalizadores para la descomposicién de acido sulfurico basado en la
produccion de SO, [7].

La alumina es el soporte mas extensamente utilizado en procesos cataliticos debido a su
excelente estabilidad térmica, estabilidad mecanica y su rica quimica. Aunque el 6xido de
aluminio existe en varias estructuras, solo tres fases son de interés: a-Al,O3 (no poroso), n-
AlL,O; y y-AlL,O; (porosos). La y-Al,O; ofrece un area de superficie alta (50-300 m?%g),
mesoporos de entre 5y 15 nm, volimenes de poro cercanos a 0,6 cm®/g, alta estabilidad

térmica y la ventaja de ser moldeados como pellets mecanicamente estables [15].

Las caracteristicas de ambos soportes son bastante atractivas, lo cual lleva a pensar en que
la utilizacion de un soporte mixto es un buen candidato; por lo tanto, en esta Investigacion se
utilizara un soporte mixto de alumina-silice tratando de mantener las proporciones lo mas

similares posibles.

1.3.3 Promotor

El promotor es un componente quimico que se agrega al catalizador con el objeto de mejorar
sus cualidades. Presentan poca o ninguna actividad catalitica, pero adicionadas a un agente
activo aumentan la eficiencia en forma significativa. A nivel general, su proporcién en el

catalizador es muy inferior a la del material activo [13].

Los promotores se clasifican como fisicos o quimicos. Los fisicos son empleados
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principalmente para estabilizar las caracteristicas estructurales del sélido tales como
mantener la integridad fisica del soporte y/o depositar el agente catalitico. Los promotores de
tipo quimico incrementan la actividad catalitica intrinseca del agente activo: aumentan la

transferencia de electrones entre reactivo y catalizador.

En el caso de este estudio se tomaran en cuenta las conclusiones obtenidas por Ginosara y
otros [7], donde el 6xido de titanio es utilizado como un soporte y presenta una actividad
catalitica mucho menor que la alumina y el 6xido de zirconio, pero contribuye enormemente a
la estabilidad del catalizador con el paso del tiempo, tal como se aprecia en la Fig. 5. Por lo
tanto, se justifica que el catalizador contenga una pequefa proporcion de 6xido de titanio, el

cual actuara como un promotor de la actividad del catalizador en el tiempo.
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Fig. 5 Actividad de Pt/TiO, durante un tiempo de operacion continua de 250 h a 850 °C [7]

1.4 Técnicas de Deposicion

A través de los afios se han implementado ciertas pautas que ayudan a desarrollar, sintetizar
o0 mejorar los catalizadores; la comprensién de algunos de los efectos producidos en los
catalizadores tipicos cuando varian ciertas condiciones en los procesos ayudan a desarrollar
correlaciones y a mejorar protocolos. De esta forma, el amplio nimero de variables
involucradas en la preparacion de catalizadores puede ser reducido a una serie de pasos
elementales, los cuales presentan analogias fuertemente marcadas en el desarrollo de un

catalizador a otro y que pueden ser descritos en una forma general.
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Los catalizadores soportados consisten en una fase activa dispersa en un portador, donde la
reaccion catalitica tiene lugar en la superficie interna (por ejemplo en los poros). La
dispersion de la fase activa sobre soportes de area superficial elevada, se puede llevar a
cabo por diferentes métodos. Las técnicas mas utilizadas convencionalmente son: co-
precipitacion del soporte y la fase activa, impregnacién, deposicion-precipitacion, intercambio
idnico y adsorcion. Cada técnica tiene ventajas y desventajas, y frecuentemente la

inclinacion de un método sobre otro es un asunto discutible.

En el caso de este estudio se utilizara una técnica de deposicion que ha tenido mucho auge
en el ultimo tiempo a nivel de laboratorio: la sintesis por combustidn, una técnica que logra

una excelente dispersién de las particulas y requiere poca energia para la sintesis.

1.4.1 Sintesis por combustion

Este método consiste en la reaccion una sal metalica con un combustible organico
adecuado, lo que genera una reaccion quimica exotérmica, rapida y autosustentable [11].
Debido a que la mayor parte del calor requerido para la sintesis es suministrado por la propia
reaccion, la mezcla de los reactantes solo necesita ser calentada a una temperatura
apreciablemente mas baja que la temperatura real de formaciéon de fases; por lo tanto el

consumo energético implicado es bajo.

Esta técnica se utiliza para producir polvos cristalinos homogéneos muy finos, eliminando los
pasos intermedios de descomposicion y/o calcinacion que requieren otras rutas
convencionales de sintesis, ante estas rutas la sintesis por combustion lleva la delantera

dado que presenta ventajas tales como [11]:

1 Se requieren menos equipos dado que se eliminan las etapas de filtracién y lavado
consideradas en otras técnicas.

2 Se eliminan las etapas de calcinacion y secado dado que gracias a la combustién no
son necesarias.

3 En catalizadores donde el componente activo es costoso, se prefiere debido que
generalmente las cargas sobre el soporte son menores al 1%.

4 Usualmente se obtienen distribuciones no uniformes del agente activo, las cuales
pueden ser utiles cuando se presentan problemas de difusién, desgaste, selectividad

o0 envenenamiento del catalizador.
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Los precursores de metales mas comunes son los nitratos, ya que los grupos NO™ son
agentes oxidantes, y su alta solubilidad en agua permite una homogeneizacién apropiada. La
urea es un combustible usualmente para estos propdsitos debido a su bajo costo y facil

disponibilidad comercialmente.

El CO,, H,0 y N, son los productos mas comunes de la sintesis por combustion con respecto
a otras combinaciones tedricamente aceptables que se pueden considerar, como la

formacion de 6xidos de nitrogeno, CO y otros.

La reaccién global entre nitrato de cromo y urea para formar 6xido de cromo (lll) puede ser

escrita como:

2Cr(NO;); +5CO(NH,), — Cr,0; +10H,0 + 8N, +5CO, Ec. 12

La hidratacion del nitrato de cromo se puede despreciar ya que esta disuelto en agua. La
proporcion estequiométrica entre nitratos y urea corresponde a seis grupos de NO3™ por cada

cinco moléculas de urea.

Respecto a la forma del depdsito, se desprende de la bibliografia revisada que cuando se
utiliza urea como agente dispersante se pueden obtener distintos tipos de morfologias:
fibras, particulas aglomeradas, granulos toscos, pelos hexagonales y particulas con
multicaras. En la mayoria de los casos, coexisten morfologias diferentes en un mismo
sustrato, sin embargo esta empiricamente comprobado que cuando existen dos tipos de
morfologias, el catalizador preparado no tiene un rendimiento 6ptimo. Esto ultimo dice tener

relacion con la razén entre combustible y el oxidante [16].

La razén ¢ entre el combustible y el oxidante tiene gran importancia en el proceso, ya que no

necesariamente tienen que ser agregados en proporciones estequiométricas.

_ n[CO(NH,),]
n[Cr(NO;),]

Ec. 13

Bajo condiciones estequiométricas ¢ < 2,5 representan condiciones ricas en oxidante, ¢ > 2,5

significan condiciones ricas en combustible.
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Por otro lado, es preciso sefialar que para esta reaccion existen fendmenos secundarios
tales como la hidrdlisis de urea, descomposicion térmica del nitrato, etc. que podrian alterar

la razén inicial de combustible/oxidante [17].

La eficiencia de este método de sintesis se basa en que la urea (una base débil) se hidroliza
entre los 100 y 120 °C formando NH," y CO,. El i6n amonio es una base fuerte y tiene
afinidad por el oxigeno presente en la silice y la alimina, de esta manera el ibn amonio ataca
al soporte y le extrae un oxigeno reduciéndolo parcialmente, generando NOy y agua. Asi, se
crea un defecto en el reticulo por el oxigeno extraido, el cual es aprovechado por el metal,

que se adhiere al soporte formando un deposito altamente estable [18].

La temperatura es un factor sumamente importante en la calidad y estructura del depésito ya
que cuando la temperatura de combustién es menor que el punto de fusién de los productos,
la fase remanente de la precombustién queda como fase metaestable en los productos de
reaccion, disminuyendo el contenido del producto deseado como depdsito. Al aumentar la
temperatura de la operacién se pueden lograr efectos altamente importantes, ya que se logra
una conversiéon mas alta de los reactantes en una fase termodinamicamente mas estable, lo
cual se asocia directamente a la existencia de una cantidad menor de productos de

precombustion en el catalizador preparado [19].
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2 DISENO DEL CIRCUITO DE PRUEBAS

2.1 Layout Basico

El circuito de pruebas constituye la parte fundamental del presente estudio, y su correcto
desempefio depende directamente de la buena disposicion de cada equipo, lo cual es el

objetivo de esta seccidn.

La Fig. 6 muestra un esquema del circuito de pruebas basico para llevar a cabo este estudio,
lo que puede dar un acercamiento a lo que se debe disponer concretamente en el

laboratorio.

Reactor

Colector de didxido

Colector de acido de azufre

sulfirico

Acido Sulfurico

Fig. 6 Circuito de pruebas basico para la descomposicién del acido sulfurico [4]

El circuito que aparece en la figura fue extraido de la Ref [4], donde el acido sulfurico
permanece contenido en un balén de almacenamiento y a través de una bomba de bajo

caudal es impulsado hacia el reactor de descomposicion.

En primera instancia se definid probar con un tubo de material refractario como reactor, sin
embargo, al realizar ensayos de laboratorio con agua, el tubo sufrié una fractura, fenédmeno
que se atribuye a la diferencia de temperaturas entre el liquido (temperatura ambiente) y el
interior del reactor (sobre 700 °C), ademas del cambio de estado de liquido a vapor. Debido
a esto se concluyé que era bastante complicado seguir realizando pruebas bajo esta

configuracién, por lo que se decidi6 introducir una modificacion al circuito original.
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2.2 Layout modificado a condiciones del laboratorio

Una buena medida para evitar la ruptura del tubo por el cambio de estado y el brusco cambio
de temperatura es utilizar un tubo de acero. Aunque no es el material mas apropiado dado a
que existen fendmenos de corrosion asociados, se optd por utilizar un tubo de acero AlSI
304.

Un problema importante es que existe una dificultad extra cuando se utilizan materiales
metalicos y de vidrio, ya que no es posible unirlos y sellarlos herméticamente para evitar
fugas. Sin embargo, se tomaron medidas para que esto no ocurriese o pudiera ser mitigado:
se utilizé una conexion de goma para altas temperaturas revestida interiormente con papel
aluminio para evitar el contacto de los vapores con la goma, ya que se produce un vapor

negro que interfiere en las mediciones.

Para una mayor circulacion del liquido a través del tubo, se deberia utilizar algun mecanismo
que inyecte aire a baja presion. En el caso de las experiencias se utilizé un soplador con un
motor de 2 HP que impulsaba aire hacia el interior del tubo, de esta manera evita que al

momento de evaporarse el fluido se cree un flujo negativo.

Otro problema podria haber sido el hecho de que la boquilla de alimentacion estuviese
conectada a la bureta de vidrio donde estaba contenido el acido sulfurico (conexion
metal/vidrio semiabierta), lo cual eventualmente seria una via de escape del vapor si se
crease una caida de presién muy grande dentro del tubo. Por esta razon se tomo la decisién
de conectar la bureta a una bomba de desplazamiento positivo (bomba peristaltica) y luego
conectar el soplador con la boquilla metalica del reactor. De esta manera se crea un circuito
cerrado vidrio-manguera de teflon-metal para evitar fugas y lo mas importante: se asegura

que el desplazamiento del vapor dentro del tubo sea siempre positivo.
Como se menciond antes, el reactor debe ser alcanzar una temperatura superior a 700 °C,
la cual se mide a través de una termocupla conectada a un extremo del tubo interno del

reactor, el cual contiene el lecho catalitico (mas detalles se pueden ver en la seccion 2.3).

Una vez que los gases salen del reactor es necesario enfriarlos para su posterior medicion,

para tal motivo se conecta un condensador al tubo de goma que esta unido al reactor en el
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otro extremo. Se debe tener en cuenta que el enfriamiento del agua y del SO; puede producir
regeneracion del acido sulfurico, sin embargo, el estado del producto que se desea medir
(di6éxido de azufre) no se ve alterado por la disminucién de la temperatura y sigue su curso
en estado gaseoso, de esta manera la cuantificacién de la conversién de la reaccion puede
ser llevada a cabo a través de una medicién directa de la cantidad de SO, formado. Para
esta cuantificacion se tienen disponibles a los menos 3 opciones que se detallaran en la

seccion 2.5.
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Fig. 7 Esquema del Circuito utilizado para las pruebas de laboratorio
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2.3 Disefio del reactor de pruebas

El equipo basicamente esta constituido por dos cuerpos concéntricos; uno central — tubo de
acero — donde se lleva a cabo la reaccion, y el otro externo como carcasa donde se ubican
las resistencias eléctricas. El equipo se encuentra recubierto por una capa gruesa de aislante

(lana mineral).

El uso de acero como material del reactor permite que el disefio del reactor sea mas flexible,
puesto que es un material mas facil de trabajar. De esta manera se diseiid un reactor
integramente desmontable, de modo de evitar cambiar piezas completas cuando ocurran

fallas y cambiar solo la pieza precisa que sea requerida.
El reactor estda compuesto por 3 piezas desmontables:
e Sistema de alimentacion
e Sistema de reaccién

e Sistema de lecho ajustable

Sistema de alimentacién: consiste en un tubo de 2” de didametro fabricado en acero

inoxidable de pared gruesa de 1/2” con boquillas de 1/4” y 3/8”, siendo la primera para la
inyeccion de solucion y la segunda para la inyeccién de aire. La diferencia de diametros se
debe principalmente a que es deseable un diametro pequefo para aumentar la presion del
aire. En la parte trasera tiene soldada una pequena copla de reducciéon de 1/16” de diametro
que permite conectar la termocupla de manera hermética llegando hasta el centro del
reactor. En la parte interna posee un hilo para un tubo de 1” y en la parte mas profunda

posee un hilo para un tubo de 1/8”. La Fig. 8 muestra un esquema de esta parte del reactor.

Sistema de reaccion: el sistema de reaccién es la parte mas sencilla del equipo y

precisamente es aqui donde se lleva a cabo la reaccién, por lo mismo es la pieza mas
expuesta a las altas temperaturas y por consiguiente, la pieza mas susceptible a deterioro.
Consiste en un tubo de acero AISI 304 de 1” de diametro con hilo exterior en uno de sus
extremos, para poder ser conectada al sistema de alimentacion. Tiene un largo de 60 cms,
de los cuales 30 se encuentran en contacto directo con la zona caliente del equipo. El

esquema de este equipo se aprecia en la Fig. 9.
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Fig. 8 Esquema del sistema de alimentacion del reactor (Medidas en mm)

Fig. 9 Esquema del sistema de reaccién (Medidas en mm)
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Fig. 10 Esquema del sistema de lecho ajustable (Medidas en mm)

Sistema de lecho ajustable: es un accesorio del sistema que cumple la funcién de contener

los pellets cataliticos. Mediante este sistema se puede estimar el bulk dentro de la zona de
reaccion ya que tiene un volumen perfectamente conocido, al igual que la cantidad de
catalizador agregado. El sistema consiste en una barra de acero de 50 cms con hilo externo
en ambos extremos, de tal manera que puede conectarse al sistema de alimentacion
mediante el hilo mas corto. El hilo mas largo cumple la funcién de regular el tamafio del lecho
ya que en este se encajan 2 piezas cilindricas con hilo interno, estas piezas poseen
pequenas perforaciones para dar paso al gas. En consecuencia este sistema hace posible
que el lecho puede estar mas cerca o mas lejos de la salida y por otro lado hace posible
poder conocer con exactitud el volumen ocupado por los pellets. El esquema del sistema de

lecho ajustable es presentado en la Fig. 10.

Las tres piezas anteriormente descritas, encajan perfectamente una dentro de la otra para

formar el reactor mostrado en la Fig. 11. El orden légico para armar el equipo seria:

1 Fijar los cilindros perforados en la barra de acero (lecho ajustable)
2 Fijar el lecho ajustable en el sistema de alimentacion

3 Fijar el sistema de reaccion en el sistema de alimentacion.

El sistema de reaccion estd en contacto directo con la zona caliente, un horno de
dimensiones 32x20x14 cms, cuyo interior (2 paredes laterales, pared inferior y pared
superior) se encuentra provisto de resistencias eléctricas capaces de generar la cantidad de

calor necesario para que la temperatura del sistema pueda llegar a 1200 °C. El control del
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voltaje puede regular directamente la temperatura, es por esto que se utilizé un regulador de

voltaje que va de 0 a 100%, correspondiendo 10% a 120 °C.

Fig. 11 Reactor de pruebas ensamblado

2.4 Manejo del equipo

2.4.1 Precauciones

Si bien el sistema de reaccion no es de mucha complejidad, se debe ser lo bastante cauto en
el manejo ya que el acido sulfurico concentrado es un fuerte agente oxidante y puede dar
lugar a ignicion al entrar en contacto con materia organica y compuestos tales como nitratos,
carburos, cloratos, etc. También reacciona exotérmicamente con el agua; tiene mayor
desprendimiento de calor cuando la proporcién es de dos moles de agua por mol de acido
sulfurico, alcanzando una temperatura de 158 °C. Presenta una gran afinidad por el agua,
debido a lo cual, produce deshidrataciéon de los compuestos organicos a veces tan fuerte que

llega a carbonizarlos [20].

El acido sulfurico puede contener ciertas cantidades de anhidrido sulfurico libre y en estas
condiciones se conoce como 6leum, el cual presenta un aspecto nebuloso; sus vapores son
irritantes y toxicos. El 6leum es mas pesado que el agua, su densidad es muy variable,
dependiendo fundamentalmente del porcentaje de anhidrido sulfurico libre. Cuando el acido
sulfurico, llega a estar en contacto con la piel o con los ojos, provoca fuertes quemaduras;
cuando es ingerido causa dafos; e incluso la muerte; la inhalacion de sus vapores provoca
graves dafos a los pulmones. El contacto repetido con soluciones diluidas puede causar
dermatitis. Ademas de la manipulacién adecuada del acido sulfurico, se deben tener
precauciones adicionales ya que el sistema opera a altas temperaturas. Una quemadura con
vapor a estos niveles se considera una quemadura de primer grado, que suelen ser leves y
afectan solo la capa exterior de la piel (epidermis). Es probable que la piel enrojezca y que la

zona esté adolorida e hinchada [21].
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Finalmente, y no menos importante es el uso de corriente eléctrica, ya que una falla eléctrica

0 una manipulacion indebida de los equipos que utilizan este suministro puede ser causal de

un grave accidente, que puede provocar desde quemaduras leves hasta la muerte [22].

Como

medida de seguridad, se debe manejar los equipos con guantes de algun material

aislante, ademas de verificar que las conexiones sean seguras y aisladas.

24.2

Manejo del sistema de pruebas

El circuito tal como aparece en la Fig. 7 fue el que se implementé para realizar la totalidad de

las pruebas. Su funcionamiento depende integramente del suministro de energia eléctrica:

soplador, bomba peristaltica y regulador de voltaje.

El procedimiento de manejo del sistema se describe a continuacion:

© N o O b~

10.

11.

Verificar que la valvula de la bureta se encuentre cerrada

Chequear que el regulador de voltaje se encuentre en la posicion 0%

Verificar que la Termocupla se encuentre en la posicidbn correcta y que esté
conectada

Llenar la bureta con 50 ml de solucion de acido

Conectar los enchufes del regulador de voltaje, bomba peristéltica y soplador

Abrir la valvula del agua de enfriamiento

Encender la bomba peristaltica y el soplador

Colocar el regulador de voltaje en la posicién 10% e ir aumentando la posicidon en
10% cada vez que la temperatura suba 120 °C hasta sobrepasar aproximadamente
en 100 °C la temperatura a la que se va a realizar la prueba.

Una vez alcanzada la temperatura que se menciona en el punto anterior se debe abrir
la valvula de la bureta lentamente y con precisién para alcanzar la velocidad deseada,
junto con hacer partir un cronémetro para verificar el tiempo que demora en pasar el
volumen total alimentado.

Una vez terminada la operacion, se debe dejar enfriar el equipo de pruebas durante
aproximadamente 1 h.

Se debe desconectar cuidadosamente el condensador (de forma de no derramar el
condensado) y descargar el contenido en un vaso precipitado para posteriormente ser

sometido a analisis.
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2.5 Deteccion de los gases

La cuantificacion de los gases de salida es una etapa fundamental dentro del estudio, ya que
las condiciones de salida son las que proporcionaran la informacion necesaria para poder
disefar el reactor. Se debe tener en cuenta que dentro del reactor ocurren 2 reacciones
sucesivas (Ecs. 1y 2), y que el producto final puede consistir en una mezcla de SO;, SOy,
03, H,0 y H,SO,, sin embargo muchos investigadores [3,7-9] consideran que la reaccion de
descomposicion de H,SO,4 en SO; es completa sobre los 450 °C, de esta manera se puede
descartar un producto. Sin embargo, el SO; no reacciona completamente para formar SO, y
si es enfriado en presencia de agua puede generar acido sulfurico si existe un suficiente

tiempo de contacto.
SO; +H,0 - H,SO,

Las técnicas de cuantificacién aplicables al estudio y que estan al alcance del laboratorio de

la Escuela (mediciones analiticas de titulacion) son las siguientes:

e Absorcion de SO, en NaOH / Titulaciéon Yodomeétrica
e Absorcion de SO, en solucion de Yodo / Titulaciéon Yodométrica

e Cuantificacion de H,SO,

2.5.1 Cuantificacion de H,SO,

Una manera alternativa de cuantificar la conversion de la reaccion es a través de la medicion
de la cantidad de acido que no reacciona. El acido sulfurico experimenta una conversiéon del
100% sobre temperaturas de 450 °C, por lo tanto es valido asumir que a las temperaturas
que se realizaron las pruebas, la reaccion (Ec.1) ocurre completamente. De esta manera, el
SO; que se produce es el que finalmente pasa por el catalizador y es capaz de convertirse
en SO,, sin embargo no reacciona completamente y a la salida se tienen los productos SOs,
SO, O, y Hy0.

En el esquema presentado en la Fig. 7 se puede apreciar que el sistema posee un

condensador, el cual es capaz de disminuir la temperatura de los gases hasta 50 °C
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aproximadamente. A esta temperatura, el agua y el SO; reaccionan segun:

H,SO, — H,0 + SO, Ec. 1

Esta reaccion, también tiene una conversion del 100%. Por lo tanto a la salida se tendran 2

fases: una gaseosa compuesta por SO, y H,O; y una liquida compuesta por H,O y H,SO,.

El acido sulfurico remanente puede ser cuantificado y relacionado directamente con la

cantidad de SO, producido segun la expresion:

N(H,SO0, ) nicier = NH2S0, ) inay
n(H,SO,)

Ec. 14

Conversion SO, =
inicial
Para cuantificar el acido sulfurico remanente, lo mas usual es realizar una titulacion acido

base pero debido a la precision necesaria puede tomar algo de tiempo.

Una cuantificacion alternativa es a través de la medicion del pH de la solucién, ya que a
distintas concentraciones de acido, se tienen distintos valores de pH. Para lo anterior se
debe construir una tabla de pH vs concentracién de acido, cuya grafica y correlacion se
muestran en el Anexo A. De esta manera, al momento de cuantificar el acido remanente solo
se debe introducir el medidor de pH y medir el volumen de acido para determinar la

conversion mediante la formula de la ecuacion A.1.

X=(1—Vf'M-98j Ec.A.1
Vipi
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3 PRUEBAS DE LABORATORIO

El principal objetivo de este Capitulo es presentar de manera detallada los procedimientos
llevados a cabo a nivel de laboratorio tanto en la preparacion del catalizador como en el

circuito de descomposicion del acido sulfurico.

Lo anterior esta ligado directamente al analisis e interpretacion de los resultados obtenidos

de las pruebas realizadas.

3.1 Preparacion del catalizador

El catalizador fue preparado por el método de sintesis por combustion, cuyo procedimiento

de preparacion utilizado en el laboratorio se detalla a continuacion.

3.1.1 Preparacién del soporte

El soporte consiste en una lana mixta de alumina (Al.O3) y silice (SiO2) con pequefos
contenidos de zirconia y titania, sobre el cual se deposita el componente activo (cromo) de la
manera mas homogénea posible. Comercialmente se conoce como Fibratec Bulk, las cuales
son fibras largas y flexibles fabricadas por el proceso "spun" (hilados) [45], el cual le otorga
mas fortaleza a los productos de fibra. Las caracteristicas del soporte se resumen en la
Tabla 1.

Modelo Fibratec Bulk HT
Caracteristicas fisicas:
Temperatura max. de operacion 1315 °C
Densidad 96 kg./m*
Composicién quimica:
Al,O; 44-50 %
SiO; 50-56 %
ZrO, 13-19 %
Fe, 03 0.1-0.2 %
TiO, 0.1-0.2 %
Tabla 1 Caracteristicas del soporte del catalizador
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Como el soporte es una lana, no resulta dificil darle forma manualmente, de manera que se
pesaron trozos pequenos de la fibra para obtener pellets de tamafios similares, pero la fibra
debe ser previamente secada para evitar el efecto de la humedad en la medicion de su
masa. Una vez pesada la lana se le da forma esférica a través de moldeo manual,

generando pellets de aproximadamente 5-8 mm de diametro.

3.1.2 Preparacion de las soluciones

Para el caso de la sintesis por combustién se optdé por chequear en primera instancia la
forma y color de los polvos para determinar cual es la proporcidon adecuada en la que se
deben agregar el nitrato de cromo y la urea, para lo cual se prepararon 3 soluciones con

relaciones estequiométricas urea/nitrato 2,5; 5y 7,5, respectivamente.

Fig. 12 Polvos de oxido de cromo preparados por el método de sintesis por combustion
(A:9p=25,T=500°C;B:9=5,T=600°C; C:p=7.5T=600°C).

La Fig. 12 corresponde a una fotografia de los polvos obtenidos después de llevar a cabo la
sintesis por combustién sin la presencia de un soporte, con las razones estequiométricas ya
mencionadas y a 500 °C (A) y 600 °C (B y C) durante un tiempo promedio de 15 min. Como
se aprecia, cuando ¢ = 2.5 se obtienen unos polvos de color verde caracteristico del 6xido de
cromo, sin embargo se puede apreciar que se forman granos muy gruesos comparados con

los que se formana ¢=5y ¢ =7,5.

Cuando se prepararon polvos con ¢ =5y ¢ = 7,5 a 500 °C por 15 min., se pudo notar que el
color que presenta el polvo no era el caracteristico del oxido de cromo, sino que un polvo
mas oscuro; debido a esto se decidi®é aumentar la temperatura a 600 °C por 10 minutos

adicionales, con lo cual se obtuvieron polvos con el color caracteristico del 6xido de cromo lo
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que hace inferir que cuando se agrega urea en exceso existe una formaciéon de carbdn que
hace que los polvos tengan ese color oscuro, pero este carbon es eliminado completamente
cuando la temperatura se aumenta a 600 °C; posteriormente se llevo a cabo la sintesis a 600
°C durante 20 min., obteniendo polvos similares, o que dejo en evidencia que no era

problema del tiempo de exposicion sino que de la temperatura.

Es posible ver que no existe mucha diferencia en el color y la forma de los polvosa ¢ =5y ¢
= 7,5, por lo que se deduce que si se agrega urea en exceso por sobre un 100 % no existe
mayor influencia en el producto final, razén por la cual no es necesario hacer la sintesis por

combustién a ¢ > 5.

Cr(NO3)3 5,2657 g 0,0132 mol
CO(NH>) 3,9495 g 0,0658 mol
Agua 100 ml

Cr,03 tedrico a depositar 0,010032 gr/ml 6,6:10° mol/ml

Tabla 2 Composicion tedrica de la solucion para la sintesis por combustién

La Tabla 2 muestra las composicion de la solucién preparada para depositar 1 g de oxido de

cromo por cada 100 ml de agua utilizando un 100 % en exceso de urea.

3.1.3 Caracterizacion del catalizador

Para complementar el analisis visual, se realizaron pruebas de difraccion de rayos X a las 3
muestras, con esto las conclusiones obtenidas anteriormente pueden adquirir mayor validez.
Cabe senalar que las muestras fueron enviadas para analisis de Rayos X al Instituto

Politécnico de Torino en ltalia.
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Fig. 14 Difraccion de rayos X para polvos con relacion urea/nitrato = 5
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Fig. 15 Difraccion de rayos X para polvos con relacion urea/nitrato = 7,5

Los picos mas altos que se ven en los graficos de difraccion de rayos X (Figs. 13-15)
corresponden a Cr,03. Claramente se puede observar que existen 2 picos, lo cual deja en
evidencia que el oxido de cromo presenta 2 estructuras cristalinas y la variacién de una u
otra son funcion de la proporcion de urea/nitrato de cromo utilizada en el método de sintesis

por combustion.

En el caso en que ¢ = 2,5 el pico mas alto es el primero, lo cual podria indicar que esta
estructura es la incidente en la forma gruesa de los polvos preparados. Por otro lado, en las
Figs. 14 y 15 el pico mas alto es el segundo, pudiéndose apreciar que cuando ¢ = 5 los picos
son muy similares y en el caso cuando ¢ = 7,5 el segundo pico se distancia un poco del

primero.

De lo anterior se puede desprender que la influencia de ¢ es importante y tiene alta
incidencia en la morfologia del depdsito y por otro lado, al utilizar ¢ > 5 se pueden obtener
polvos mucho mas finos, sin embargo el tamano alcanzado a ¢ = 5 parece ser suficiente

para obtener un polvo fino que pueda ser homogéneamente depositado.
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3.1.4 Preparacion del catalizador mediante sintesis por combustion

Para llevar a cabo la sintesis por combustidn se establecié el siguiente protocolo:

Los resultados de las preparaciones se presentan en la Tabla 3 y la Fig. 16.

Se diluyeron alicuotas de 1, 2 y 4 ml de la solucion original en 40 ml de agua.

El soporte fue moldeado manualmente en pellets esféricos con un diametro entre 5y

8 mm, posteriormente fue secado para eliminar la humedad y finalmente fue pesado

cuando alcanzo la temperatura del ambiente.

Cada pellet fue humedecido homogéneamente con 0,5 ml de las soluciones

preparadas.

Los pellets humedecidos fueron introducidos al horno donde ocurre la combustion; el

horno funciona a 600 °C por un tiempo de 15 min.

Una vez retirados del horno y alcanzada la temperatura ambiente, los pellets se

pesaron nuevamente para determinar la cantidad de oxido de cromo depositada por

diferencia de masa.

Concentracion de Contenido
Denominacién la solucién Masa inicial : Oxido de
: Masa final ()
del catalizador precursora (@) Cromo
(mol Cr(NO3)s/ml) (% peso)
CS1 3,22:10° 5,1983 5,2133 0,288
CS2 6,28-10° 5,7907 5,8199 0,502
CS3 1,2:10° 5,9526 6,0058 0,886
Tabla 3 Composicién del catalizador preparado por sintesis por combustion
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Fig. 16 Pellets de Cr,03 soportado en alumina/silice preparados mediante sintesis

por combustién

Debido a que la cantidad de cromo depositado es bastante baja en comparacién con la masa
total del catalizador, es posible suponer que el catalizador posee las propiedades fisicas del

soporte, las cuales se detallan a continuacion:

Diametro de Particula” (m) 0,015
Densidad (kg/m’) [Ref.45] 96,0
Capacidad Calorifica (kcal’kg°C) [Ref.45] 0,199

Tabla 4 Propiedades fisicas del catalizador

3.2 Pruebas de descomposicion de acido sulfurico

Para sondear y obtener una buena aproximacion a resultados 6ptimos se decidié realizar
pruebas a 600 y 700 °C con los tres catalizadores preparados. De esta manera se puede
deducir con bases mas claras cual es la composicion mas adecuada para realizar las

pruebas.

Para las pruebas de sondeo se trat6 de utilizar similares condiciones de operacion ya que no
es facil ajustar la razén F/W se establecid un rango de operaciéon de 1000-4000 h™.
Similarmente para la temperatura se establecié a una variacion de £3%. Los resultados de

los sondeos se muestran en la Fig. 17.

Se puede observar que a temperaturas del orden de los 600 °C los tres catalizadores

presentan desempefios similares entre 1 y 1,5% de conversion pero aun asi, el catalizador

" Medido con pié de metro en el laboratorio
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con mayor composicion presenta una conversién mas alta, mientras que a una temperatura
mas alta la diferencia se hace mas notoria y es por esta razéon que se deduce que a
temperaturas mayores la diferencia podria ser mas grande. Por lo tanto es posible establecer
que una composicién de 0,8% de Cr,O3 se adecua mas correctamente a los requerimientos
del proceso. No obstante, resulta imprescindible ahondar en el desempefio del catalizador
bajo otras condiciones de operacion, y es aqui donde aparecen las variables relevantes en el
proceso: la temperatura y la velocidad espacial.
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Fig. 17 Pruebas de sondeo para descomposicién de acido sulfurico sobre catalizador

de Cr,0O; soportado en alumina/silice a distintas composiciones de Cr,0s.
Veloc. Espacial = 1.000-4.000 h™.

La velocidad espacial se define como la razén entre el flujo alimentado en unidad de tiempo
y la cantidad de catalizador empleada [23]. Para el caso estudio es un parametro relevante

ya que da cuenta de la cantidad de catalizador a emplear en el proceso.

A nivel de laboratorio se realizaron pruebas con distintas cantidades cuantificadas de
catalizador y manteniendo un flujo constante, se controlé6 ademas la temperatura dentro de
un rango deseable para tener mediciones del comportamiento del catalizador a distintos
tiempos espaciales y a distintas temperaturas. EI comportamiento del catalizador se traduce
en la conversion alcanzada, es decir, el porcentaje de acido sulfurico que se descompone en

SO.. Los resultados de las pruebas se aprecian en las graficas mostradas en las Figs. 18-23.
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La Fig. 18 muestra una grafica de temperatura vs. conversion a una velocidad espacial de
19.430 h™' (se tratd que fuese cercana a 20.000) y fue construida en base a los resultados
obtenidos en el laboratorio. Es posible visualizar que el proceso es sensible a la temperatura
a partir de los 750 °C, lo cual reafirma las conclusiones obtenidas por Tagawa/Endo [5] y
Dokiya y otros [2]. Sin embargo, el objetivo de obtener conversiones sobre el 90% a

temperaturas sobre los 900 °C no se satisface bajo estas condiciones.
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Fig. 18 Desempenio del catalizador de Cr,Os/alumina-silice a varias temperaturas.
Veloc. Espacial = 19.430 h™".

100

a0

B0

X [%]

40 A

0 T T T T
a00 (=101] Foo goo 200 1000

T[]

Fig. 19 Desempeno del catalizador de Cr,Os/alumina-silice a varias temperaturas.

Veloc. Espacial = 1.640 h™.
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Una nueva medicién fue realizada bajo condiciones de flujo y temperatura similares al
anterior, pero se varié la masa de catalizador para trabajar a una velocidad espacial de 1.640
h™ (se trato que fuese cercana a 1.500) donde se aprecian conversiones totalmente distintas,
llegando incluso a 92% a 900 °C. A pesar de no lograr alcanzar temperaturas mas altas, esto
es un buen augurio y hace suponer que a temperaturas de 950 °C o cercanas puede ser
posible alcanzar conversiones tan altas como las conseguidas sin catalizador a 1.050 °C [1];
en otras palabras, se puede decir que uno de los objetivos especificos se ha cumplido, sin
embargo resulta necesario ver que ocurre en la zona intermedia. Para ello, se llevaron a
cabo ensayos a velocidades espaciales de 10.090 y 15.230 h™, respectivamente; estas

pruebas arrojaron los resultados apreciados graficamente en las Figs. 20-21.

100

gd

g0

X (%)

40

a ; T T T
S00 =10N] oo aoo 00 1000

T{°C)

Fig. 20 Desempeno del catalizador de Cr,O3/alumina-silice a varias temperaturas.
Veloc. Espacial = 10.090 h™".

59



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

100

a0

X (%)

20 +

] + * T T
200 =01] oo aoo 00 1000
T{"C)

Fig. 21 Desempeno del catalizador de Cr,O3/alumina-silice a varias temperaturas.
Veloc. Espacial = 15.230 h™".

Es posible observar que a diferencia de la velocidad espacial de 1.640 h™', hasta los 700 °C
la conversion de la reaccion es muy baja y experimenta un gran salto a los 800 °C, lo que
confirma que la actividad catalitica comienza dentro de ese rango de temperatura. Por otro
lado, los resultados no son mejores que a la velocidad espacial de 1.640 h™ por lo que de
aqui en adelante se establece F/W = 1.640 h™' como la relacién F/W optima y valida para

posteriores analisis.
Si bien es cierto, las pruebas fueron realizadas con una fraccién de poro conocida, no existe
mucha informacion sobre este parametro por lo que es importante evaluar su influencia en el

caso estudio debido a que puede ser posible que afecte la conversion de la reaccion.

La fraccion de poro (g) corresponde a la relacién entre el volumen de catalizador empleado y

el volumen que este ocupa dentro del reactor [24].
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Fig. 22 Desempeno del catalizador de Cr,O3/alumina-silice a varias temperaturas.

Veloc. Espacial = 1.640 h™': Coeficiente de hueco = 0,9.
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Fig. 23 Desempeno del catalizador de Cr,O3s/alumina-silice a varias temperaturas.

Veloc. Espacial = 1.640 h™"; Coeficiente de hueco = 0,5.

Las pruebas mostradas en la Fig. 18 fueron realizadas con un factor de hueco de 0,7, es
decir 7 cm?® de catalizador por cada 10 cm?® de reactor, entendiendo que al hablar de reactor

se habla del lecho catalitico.
En la Fig. 22 se muestra el desempefio del catalizador cuando ¢ = 0,9; evidentemente hay

menos espacio para el flujo de gas y podria ser un inconveniente a gran escala desde el

punto de vista de la caida de presion, se aprecia que el desempefio cae un poco respecto a
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la medicion con ¢ = 0,7. Por otro lado, al probar con ¢ = 0,5 (Fig.23) se distinguen con
condiciones similares a las pruebas con ¢ = 0,7 ya que en su punto maximo exhibe una

conversion de 90 %.

A raiz de los resultados obtenidos en esta etapa es posible concluir que un coeficiente de
hueco sobre 0,7 no solo causa perjuicios desde el punto de vista de la caida de presién, sino
que también causa una disminucién en el desempefio catalitico ya que posiblemente hay
menos espacio para que ocurra interaccion entre gases y catalizador, situacién que cambia
totalmente al emplear un coeficiente mas pequefio ya que produce resultados muy parecidos
al caso de ¢ = 0,7 pero que a gran escala solo generarian una inversion mayor ya que se

requeriria un equipo de mayor volumen pero sin aumentar el desempeno del proceso.
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3.3 Interpretacion de resultados

Mediante los resultados obtenidos es posible establecer las condiciones de operacion del
reactor para la planta de descomposicion de acido sulfurico, ademas de obtener datos de
cinética de reaccion indispensables para el disefio del reactor. La Tabla 5 muestra el

resumen de las condiciones de operacién establecidas a raiz de los resultados obtenidos en

laboratorio.
Temperatura de Operacion [°C] 900
Velocidad Espacial [h] 1.640
Coeficiente de hueco 0,7
Composicion de Cr,O3 en el catalizador [%] 0,8
Tabla 5 Resumen de condiciones de operacion para la descomposicion catalitica de

acido sulfurico.

3.3.1 Determinacién de pardmetros cinéticos

En un sistema en estado estacionario, la relacion entre velocidad espacial y conversién se
obtiene considerando una seccion infinitesimal del reactor que contiene una masa de

catalizador dW en la cual se produce una conversion dx. La expresién esta dada por [24]:

Fdx=rdwW Ec. 15

Donde F es el flujo de acido alimentado, W la masa de catalizador, x la conversion y r la

velocidad de reaccion. La integracién de la Ec.15 genera:
WIF=—=[= Ec. 16
S

Como la ecuacién de velocidad de descomposicion del acido sulfurico no ha sido obtenida
exactamente, la integracién de la Ec.16 puede ser completada asumiendo que la ecuacién

de velocidad es de primer orden con respecto a la concentracién de SOs.

r=k(1-x) Ec. 17
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Donde k es la constante de velocidad. Combinando las Ecs. 16 y 17 e integrando se obtiene:

k =-Sy In(1-x) Ec. 18

La constante de velocidad k depende de la temperatura y se define como:

E
k = ko exp| =2 Ec. 19
OeXp(RTj

La constante k, se conoce como el coeficiente pre-exponencial, E, es la energia de

activacion, R la constante de los gases ideales y T la temperatura de la reaccion.

Al reemplazar la Ec.18 en Ec.19 se puede llegar a una expresion lineal dada por la ecuacién
20. De esta manera se puede obtener una grafica y mediante una regresion lineal se
obtienen los parametros correspondientes.

In[-In(1-x)]= -E, /RT —In(Sy /kg) Ec. 20

/ 5

T T /l D
A29E.04 -1 20E-D4 -1 Ey AADE-04 -1 D5E-04
/ -
/ -I
/ —+5

“1RT

In[-In{1-X}]

Fig. 24 Correlacion de datos de acuerdo a la ecuacion 19 (Datos de Fig. 19).
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De la regresion se desprende la siguiente informacion:

E, =152.572 kJ | mol

k, =10310" p~’

Con estos parametros es posible escalar y disefiar un reactor catalitico para descomponer

acido sulfarico industrialmente.
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4 DESCOMPOSICION CATALITICA DE ACIDO SULFURICO
APLICADO A DESCARTES EN FAENAS MINERAS

Los resultados obtenidos en las pruebas desarrolladas en el laboratorio, son imprescindibles
para aplicarlos en un disefio a nivel industrial. El caso estudiado es la descomposicion

catalitica de un acido sulfurico de descarte de una planta de procesos pirometalurgicos.

El acido sulfurico de descarte, comunmente se conoce como acido C, éste ademas de
contener acido sulfurico (45 % en peso aproximadamente) posee impurezas tales como
arseénico, hierro, plomo, cobre y algunos haluros. Una composicién tipica de un acido se
resume en la Tabla 6 [25]. Todas las impurezas contenidas en el acido C impiden que este
acido pueda ser reutilizado; sin embargo, bajo éstas condiciones el acido no puede ser

retirado y debe necesariamente pasar por algun tratamiento.

Compuesto | Composicién
Cu 4.000 mg/l
Fe 1.600 mg/l
Pb 1,7  mg/l
Zn 500 mgl/l
Mo 40 mg/l
Na 1.100 mgl/l
Al 102  mgl/l
F 1.400 mg/l
Cl 900 mgll
Hg 5 mg/l
As 4700 mgl/l
Tabla 6 Caracterizacion del acido C [25]

El tratamiento que se aplica actualmente en la industria, se basa en la neutralizacion del
acido C con cal pero impide que las fundiciones logren aumentar su produccién, debido a
que este acido sobrepasa los limites establecidos para algunos contaminantes. Ademas a
medida que se aumenta la produccién se torna no rentable, ante lo cual la descomposicion
resulta ser una técnica interesante para recuperar el SO,, sin embargo para el proceso

térmico se necesita un consumo excesivo de energia.

67



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Como se demostré en la primera etapa del presente estudio: el consumo energético puede
ser reducido gracias a la incorporacion de un catalizador al proceso, convirtiéndose en la

llamada “descomposicion catalitica de acido C”.

La etapa de descomposicion catalitica representa la parte mas importante del proceso, pero
es necesario que el acido realice un recorrido por etapas previas antes de ingresar al reactor
con el objetivo de purificar el acido antes de la descomposicion y de esta manera enviar

gases libres de impurezas a la planta de acido.

4.1 Descripcion del proceso de tratamiento del acido C

Mediante los resultados experimentales es posible escalar los datos y trabajar a nivel
industrial. El proceso de tratamiento del acido C esta constituido por tres grandes etapas, de
las cuales dos han sido objeto de estudios anteriores y la otra se ha analizado en el presente
estudio; el funcionamiento del proceso con esta nueva etapa es lo que le otorga la
exclusividad a este estudio. Adicionalmente, podria incluir una cuarta etapa que puede
ayudar a hacer el proceso mas atractivo del punto de vista operacional. EI esquema del

proceso resumido por etapas es mostrado en la Fig. 25 y las etapas que contempla son:

e Enfriamiento y Filtrado de Sdélidos
e Concentracion del Acido C
¢ Reaccion Catalitica

¢ Recuperacion de calor

4.1.1 Enfriamiento y Filtrado de Sdlidos

Los sdlidos insolubles en el acido C pueden ser precipitados mediante enfriamiento de la
solucion, debido a que la solubilidad es funciéon de la temperatura. Posterior a esto, los
sélidos precipitados son filtrados para obtener un producto con menos acido y pasan
directamente a la etapa de tratamiento de sodlidos. El acido recuperado es devuelto al

proceso y mezclado con el acido que pasa a la etapa de concentracion.
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4.1.2 Concentracioén

La evaporacion del acido C se lleva a cabo en un sistema de evaporacion de multiple efecto
para garantizar una economia de vapor. El acido es concentrado desde un 45% hasta un 80
% y ha sido visto en estudios previos [1] que el agua evaporada se lleva consigo la mayor
parte de los haluros y el mercurio contenido en el acido, por lo que ademas de concentrar el

acido se logra liberar de algunas impurezas livianas.

El agua evaporada pasa por un condensador y debido al contenido de impurezas (pH = 1),
no puede ser descartada sin ser enviada a tratamiento de aguas; sin embargo se ha optado

por dejar fuera del alcance de este estudio el diseio del sistema de tratamiento.

4.1.3 Descomposicion Catalitica

La descomposicion catalitica del acido concentrado proveniente de la evaporacion se realiza

en un reactor de lecho fijo a una temperatura de 900 °C.

Puesto que experimentalmente se trabajé con un acido libre de impurezas, se supondra que
los solidos contenidos en el acido de entrada al reactor son recuperables y quedan como
cenizas las cuales pasan a una etapa de tratamiento de sélidos; sin embargo, esta parte del
proceso es la que aun falta por resolver en el tratamiento del acido C y debido a lo extenso

de aquella investigacién, no se considerd dentro del alcance de este estudio.

4.1.4 Recuperacion de calor

Los gases que salen de la etapa de descomposicion, salen a temperaturas excesivamente
altas debido al requerimiento de calor de la descomposicion, o que genera un alto consumo
energético en el proceso; sin embargo, parte de este calor puede ser recuperado y utilizado

en otras etapas del proceso consiguiendo un ahorro energético.

Se estima que a la salida del reactor, los gases tienen una temperatura cercana a 900 °C;
pero estos gases deben ser enviados a la planta de acido, donde no es necesario disponer

de ellos a altas temperaturas por lo que podrian utilizarse para transferir su calor. Los gases
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pueden mantener su estado incluso a temperaturas de 100 °C, por lo que se dispone de un
delta de temperatura cercano a 800 °C para generar energia, la cual puede ser suministrada

a la etapa de evaporacion, teniendo un alto impacto como ahorro energético para esta etapa.

ACIDO C (45%)

i ENERIAMIENTO Y ESPE

RIAMIENTO

- /

ESPESAMIENTC

Fig. 25 Esquema del proceso de tratamiento del &cido C

COMNCENTRACION
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4.2 Diagrama de Flujos del Proceso

El diagrama de flujos del proceso se muestra en la Fig. 26. Como se menciono
anteriormente, se cuenta con una etapa de enfriamiento que facilita la precipitacion de
solidos indeseables como el arsénico. El acido descartado de los procesos mineros es
almacenado en el estanque pulmén T-1 y es enviado mediante la bomba J-1 al estanque de
enfriamiento T-2 donde se disminuye la temperatura del acido mediante un serpentin con
agua de refrigeraciéon. Posteriormente el acido frio pasa a un espesador donde precipita el
solido que va a una etapa de tratamiento. La bomba J-2 conduce el acido desde el
espesador L-1 hacia el estanque T-3 que acumula el acido que es enviado a la etapa de
concentracién. El estanque T-3 esta ubicado a una altura suficiente de tal manera que el
acido fluya libremente hacia el primer efecto de evaporacion C-1; de esta manera el acido se
va concentrando pasando a través de los evaporadores C-2 y C-3. El medio de calefaccion
para la primera etapa es vapor de 20 psig, en tanto que para la segunda etapa se utiliza el
vapor generado en C-1 y en C-3 se utiliza el vapor generado en C-2. La corriente de vapor
generada en C-3 pasa a través del condensador C-4 para se tratada como RIL en una etapa

posterior.

El acido concentrado se acumula en el estanque T-4 y pasa a través de la bomba J-3 al
reactor de descomposicion de H,SO, que opera a 650 °C. Los gases de salida contienen
cenizas que pudieran ser arrastradas hacia la siguiente etapa pero para efectos practicos no
se considero ese inconveniente en esta memoria sino que se considerd que las cenizas
salen del reactor a través de algun sistema de captura que puede poseer el reactor. Los
gases que salen del reactor R-1 pasan al reactor de descomposicién de SO; donde mediante
un catalizador de Cr,O; soportado en alumina-silice se convierten en SO, con una
conversién del 92% a 900 °C. El medio de calefaccion tanto en el reactor R-1 como en el R-2
es gas natural. La alta temperatura de los gases de salida del R-2 es aprovechada para
generar vapor de 20 psig en la caldereta C-5. Los gases frios son direccionados a planta de

acido.

71



20 3L LI

LN 0ZIN

51 /9 OPOV 8p EdnljejeD uoloisodwoosa ap 0s820.d |ap olnj4 ep ewelbeiq oz '614

9LN

¢-0

|| B | I.M/w%_\%ﬁq —
) L | B =
| T v




Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

4.3 Layout General de la Planta

La Fig. 27 representa el layout general de la planta, donde por disposicién de espacios se
considera un esquema en 2 niveles donde se ubican los estanques T-2y T-3, de esta manera
se minimiza el uso de equipos de impulsidon de fluidos (bombas), en tanto que los
evaporadores se ubican entre ambos niveles para tener facil acceso en caso de requerir
intervenciones [26]; los reactores se ubican en el nivel inferior ya que a estos se le realizan
permanentes mantenciones al igual que la caldereta. La parte superior considera una
plataforma en forma de L que debe contener barandas a ambos lados y piso tipo gratting y

se accede a esta por una escala lateral desde el primer nivel.

Gases a -
( Planta de Acido ) ( VaporaMatriz )

Agua para Calderas

— Agua a Tratamiento

A

Agua de Retorno

Agua de enfriamiento

Condensado

I

T1 T2 T3

Agua de enfriamiento Vapor

Limite de Bateria
de la Planta

@IimentaciérD ( Retorno Agua

Fig. 27 Vista planta Layout general de la planta
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4.4 Balances de Masa, Energia e Hidraulico

Para realizar los balances de masa del proceso, se utilizan las composiciones mostradas en
la Tabla 6 y debido a que el Cu, Zn, Fe y Pb presentan un estado de oxidacién +2 a las
condiciones de entrada del acido es posible asumir que se encuentran presentes como
sulfatos: CuSOy4, ZnSO4, FeSO, y PbSOy,.

El cloro presente se encuentra con valencia -1, y deberia estar presente de 2 formas: junto al
Hg (valencia +2) y el resto junto al Na (valencia +1) y puesto que la cantidad de Na presente
en el acido es mayor que la estequeométricamente necesaria para formar NaCl, el Na

restante se encuentra en forma de sulfato (Na,SO,).

El arsénico y el aluminio presentes en el acido, se encuentran con valencia +3 y pueden ser

considerados como 6xidos (As2,03 y Al,O3).

El fluor, se encuentra con valencia -1, y ante la presencia de un medio acido se puede

considerar que esta presente como HF.

Finalmente, el molibdeno se encuentra presente con valencia +3 y con en elemento en
solucién que tiene mas afinidad es con el azufre, por lo que se asume que se encuentra

como Mo,Ss.

Bajo estas suposiciones, es posible obtener las composiciones que se reportan en la Tabla
7, que representa la composicion de la corriente M1 que ingresa al estanque de
almacenamiento T-1. La obtencion de las composiciones se muestra en detalle en el Anexo
CA.
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Compuesto M1 (Kg/h)
H,SO, 2925
H.O 3441,58
CuSO, 50,24
FeSO, 21,76
PbSO, 0,01
ZnS0O, 6,17
HgCl, 0,03
NaCl 7,40
Na,SO, 8,00
As,0; 31,02
Al,O4 1,42
HF 7,37
MoS; 0,40
Total 6500,4
Tabla 7 Caracterizacion del acido C por compuestos [25]

4.4.1 Etapa de enfriamiento: Estanque de enfriamiento T-2

Como se puede apreciar en el layout presentado en la Fig. 27, el estanque de enfriamiento
se encuentra en el nivel superior, por lo que es necesario bombear el fluido; esta operacién
es realizada a través de la bomba J-1.

Para el disefio se tienen las siguientes consideraciones:

Velocidad de liquido en el rango de 1-3 m/s

Longitud equivalente de cafieria horizontal tanto en succién como en descarga de la bomba
esde2m

Distancia entre niveles es de 4 m

De acuerdo a esto se tiene el siguiente balance hidraulico:
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Considerando que el acido viene a presion g

atmosférica, se tiene: i
P1=1atm n

P2=Pl+p-g-h =

Pz =1300 kg / m® (Fig.B.2, Anexo B) g

4y, =09248 cP (Fig.B.4, Anexo B) <

V2=M2/p,, =6500/1300=5m>/h

Considerando una altura de 9 pies, la presion de 4@

succion es:

1300-9,8 - (9 - 0,3048)
101325

2 2
HJ_1=£+AZ+[f£ 4 J +(fL v ] Ec. 21
S D

P2 =1+

=1,345 atm

P D 2g. D 2g¢

TV 2

Se selecciona un diametro de 1 ¥4~ Sch 80. Para esta cafieria D;° = 32,46 mm; v = 1,678

Suponiendo v =2 m/s D= \/ﬁ = \/M =003 m

m/s

_Dvp 0,03251,6781300

Re
Y7, 0,92481073

=76.584

f(Re,e/D) = 0,027 ¢
2 2
AP, { 2000 1678 J{o,oz? 2000 1678 J

H, ,=—— 0,027 ===
/717130098 3246 298 3246 298

La potencia de la bomba esta dada por P,ysuica = w suponiendo una potencia de
n

0,25 HP (69190 kg-m/h) y una eficiencia del 85% se tiene:
H, 51300
0,85

69190 =

Finalmente, reemplazando H en Ec.21, se obtiene: AP =58.209 Pa = 0,574 atm
P3=P2+ AP =1345+0,574 =1919 atm

® Ver Anexo C.8
¢ Ver Tabla C.16 (Anexo C)

76



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Para que la solubilidad del trioxido de arsénico (As,03) en acido sulfurico diluido disminuya y
pueda precipitar en el espesador, es necesaria una disminucién de la temperatura. El
descenso de la temperatura se logra mediante un serpentin insertado dentro del estanque T-
2 por el cual fluye agua de enfriamiento. Para los calculos se tienen las siguientes

consideraciones:

Agua disponible a 18°C

Temperatura maxima salida agua enfriamiento: 25°C
Temperatura salida acido: 30°C

Cp(H20) = 0,967 kcal/kg®C (Tabla B.1, Anexo B)
Cpr(acido) = 0,87 kcal/kg®C (Fig.B.3, Anexo B)

A continuacién se presenta el balance de energia:

g
M3—4'(CP'AT)acido = AE1—C1'(CP 'AT)agua
_ — — M3 o
Dado que M1 = M2 = M3 = M4 =
M, , =6.500,4 kg/h
6500,4 - 0,87 - (70—30) = A - 0,967-(25-18) )

A c =33.4191kg/h M4¢

q =6500,4 - 0,87 - 40 = 226214 kcal | h T2

4.4.2 Etapa de enfriamiento: Espesador L-1

La finalidad de esta etapa es purificar la corriente de Acido C eliminando parte del trioxido de
arsénico (As,03) y otros compuestos, lo cual ocurre por la disminucion de temperatura que
se lleva a cabo en el estanque de enfriamiento T-2 y su posterior precipitacion en el

espesador.

Las Fig. 28 y 29 muestran en forma grafica la dependencia de la solubilidad del As,O3 vy el

PbSO, con respecto a la concentracion del acido sulfurico y la temperatura.
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La solubilidad del As,03 a 70 °C es 9,6 g/l, y de acuerdo a los datos de entrada se puede
decir que el As,0O3 viene totalmente disuelto. Se puede ver que con una disminucion de la

temperatura se la solubilidad baja notablemente, la solubilidad del As,O3; a 30 °C es 3,1 g/l.

.......... 17°C
= — 30°C
=
= — 50°C
% — 60°C
=< — T
= — 90°C
= —100°C
3
L7}
I:I T T T T T T
0 10 20 30 40 50 B0 70
Concentracion H2504 (%)
Fig. 28 Solubilidad del As,O; (g/l) en soluciones de acido sulftrico a varias
temperaturas [1,3]
8
7
—25°C
ERE e
2
g *
= 4
=
R
8 2
1
I:I T T T T T T T
O 10 20 30 40 50 60 7O 80
Concentracion H2504 (%)
Fig. 29 Solubilidad del PbSO, en soluciones de acido sulftrico a 20 y 25 °C [27]

Se aprecia en la Fig. 29 que la solubilidad del sulfato de plomo es bastante baja a 30 °C por

lo que se puede suponer que la totalidad del PbSO, precipita.
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Segun estudios previos sobre la precipitaciéon mediante enfriamiento del acido [1], la totalidad

del molibdeno precipita a temperaturas cercanas a los 30 °C.

Para realizar el balance de masa al espesador se consideraron los siguientes supuestos:

Los solidos representan el 40 % de la corriente de precipitados [28].
Solubilidad As,03 = 3,1 g/l [3]
Precipitacién total de MoS; [1] y PbSO, [27]

Los porcentajes de H,O y H,SO,4 son los mismos que en M4 (45% y 55%, respectivamente)

M5 = (S0l pgp03V 4 + M4|PBSO, |+ M4|MoS, [100/ 40
SO0l 4005 = 31911 g

_ 3
Pus =1300 kg/m™ (gig B > Anexo B)

-

Ly, = 09248 cP (Fig.B.4, Anexo B)

V4 =M4/p,,, =6500,4/1300=5m*/h
M5 = (31-5+0,01+0,4)100/40

M5 =3978 kg / h

M5[H,0] = M5 - x[H,0],,, - (1-%S6lidos)

M5[H,0]=39,78-0,6 - 055 =13,1kg /h
M5[H,SO, | = M5 - (%H,SO, )y - (1-%Sdlidos)
M5[H,SO,]=139,78-0,6-0,45=10,7 kg /h

M6 = M4 — M5

M6 = 6500,4 — 39,78 = 6460,63 kg / h

La hidraulica del sistema considera lo siguiente:

Nivel de 4 m desde el estanque T-2 hasta el espesador L-1 (presion positiva)
Presién de entrada espesador igual a presién de salida espesador
Nivel de 4 m desde el espesador L-1 hasta el T-3 (presién negativa)

Distancia horizontal tanto en succién como en descarga de 2 m
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P4=P3+p-g-(h;_, +Az)

Considerando una altura de nivel de 9 pies en T-2, g g
la presién de la corriente M4 es: —— =
P4=1,919+1300 9,8(90,3048+4) oo . AE

101325 -

P4 = 2767 atm

P6:P4+p'g'hL_1

La altura del espesador es 8,5 pies (Ver pag. 133).
1300-9,8 - (8,5 -0,3048)

P6 =2767 + = 3,093 atm
101325
2 2
HJ_2=£+AZ+(f£ v ] +(f£ v j
p ngC S DZQC D

V6 =M6/p =6460,63/1300 =497 kg/h.

=0,0296 m

Suponiendo v = 2 m/s D= \/ﬂ _ \/w

v 2

Se selecciona un diametro de 1 ¥4”, Sch 80. Para esta cafieria D = 32,46 mm;

v =1,668 m/s

_ Dvp _ 0,03246 - 1,668 1300
7 0,924810°

f(Re,&/D)=0,027

Re =76.109

2 2
AP, 4{0’027 2000 1668 ]{0,027 2000 1668

HJ,2 == Ec. 22
13009,8 32,46 2-9,8 32,46 2-9,8

La potencia de la bomba esta dada por P,4,ica :H—Qp considerando una potencia
n

de 0,25 HP (69190 kg-m/h) y una eficiencia del 85% se tiene:

H,_,- 497 -1300
0,85

H,, =9103 kg;m/ kg,
Reemplazando H en Ec.22, se obtiene: AP =58.995 Pa =0,582 atm
P7=P6+ AP =3,093+0,582 =3,675 atm

69190 =

4 Ver Anexo C.8
° Ver Tabla C.16 (Anexo C)
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4.4.3 Etapa de concentraciéon del acido: Evaporadores C-1, C-2y C-3;
Condensador C-4

La etapa de concentracion del acido se lleva a cabo mediante un proceso de evaporacion de
multiple efecto. Para el caso de este proceso la utilizacion de 3 efectos puede proporcionar
un gran ahorro energético, ya que se debe evaporar un gran volumen de agua. Se considera

concentrar desde 45 a 80 % en peso de acido sulfurico.

En el Anexo A se muestran resultados de pruebas a presiéon atmosférica y a vacio llevadas a
cabo en estudios anteriores sobre acidos descartados de plantas pirometalurgicas [1] que
sirvieron para poder estimar las impurezas que pueden ser eliminadas y su porcentaje de

eliminacion.

Segun lo anterior, es posible eliminar el 99 % del cloro, el 97 % del fluor y el 90 % del
mercurio mediante evaporacion a presion atmosférica y el 96 % de cloro, fluor y mercurio

mediante evaporacioén a vacio (Ver Anexo A) [1].
Para determinar las composiciones por cada etapa es necesario resolver en forma conjunta
los balances de masa y de energia, considerando algunas suposiciones y utilizando un

método iterativo para obtener convergencia de datos.

El balance con su correspondiente esquema se muestra a continuacion:

M9

M8 MS
M13 c1
Balance de Masa o ’ =~
M17 3

M12

M8 = M12 + M9 o L — = T

M16

M12 =M13 + M16 = 7

M16 = M17 + M20 o | T “
M8-xg5 = M20-X,, \\/ | T

c2

C3
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Balance de Energia

MS 25 + M8h,s = MOH,,q + M12:h,,
MO(H,yo — Pyge )+ MA2:hy 15 = MA3H, g + M16:h,
M13-(Hyy1s — Bygeg )+ MA6-hyy = MAT-H, 17 +M20-hy,

Dado que M6 = M7 = M8 = 6460,63 kg/h, x8 = 0,45y x20 = 0,8 se puede obtener el

valor de M20 mediante el balance de masa:

M8'X8

X20

M8:xs = M20-x, —>  M20=

6460,63 - 0,45

M20-= =3634,1kg/h

Reordenando las ecuaciones de balance de masa, el sistema queda definido como:

M9 = M8 -M12
M13 =M12-M16
M17 = M16 - M20

Introduciendo estas ecuaciones en el balance de energia y reordenando, el sistema

queda definido de la siguiente manera:

MS-Ays +M12:(H 3 —hip) = M8 (Hyg —hyg )
M12-(Hyg = hyg + Hyrz —hpap ) + M6 -(hyg —Hyppy3) = M8 -(H g —hyyg)
M12 '(HM13 _hM13)+M16 '(hM16 _HM13 +/7/\/113 _HM17): M20 '(hzo _HM17)

La resolucion del sistema de ecuaciones generado por los balances de masa y energia no
puede ser resuelto sin las consideraciones y relaciones adicionales que se sefialan a

continuacion:

e Las areas de intercambio térmico no deben diferir mas allad de un 5% (Anexo
C.5.1)
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e La presion en el ultimo efecto es 3 psi (0,204 atm)

e Calentamiento en primer efecto con vapor de 20 psig (1,36 atm) (Ts = 125,8 °C)
[38]

e Se consideran los sgtes coeficientes de transferencia de calor (Valores sugeridos
en Tabla C.2, Anexo C):

U, =700 kcal | hrm*°C

U, =750 kcal | -m?°C

U, =800 kcal | hm*°C

Mediante estas relaciones adicionales, se obtienen las temperaturas por etapas a través del
método iterativo explicado en el Anexo C.4. Los resultados de la ultima iteracion arrojan las

siguientes temperaturas":

Temperatura Etapa 1: T1=103,4 °C
Incremento Punto ebullicion etapa 1: IPE1=2,7°C
Temperatura Etapa 2: T2=87,5°C
Incremento Punto ebullicién etapa 2: IPE2=4,3°C
Temperatura Etapa 3: T3=70,9°C
Incremento Punto ebullicién etapa 3: IPE3 =10,2 °C

Con estas temperaturas se obtienen los valores de las entalpias. Vale mencionar que los
valores de C, fueron obtenidos de la Fig. B.3 del Anexo B y los valores de entalpia de vapor
de agua y agua liquida se obtuvieron de la referencia [38]; la base de entalpia utilizada

corresponde a 0 °C. Los valores obtenidos para las entalpias se indican a continuacion:

Aus (20 psig) =520,6 kcal | kg

hyg =Cprmsy - (Tws —To) = 0,884 - (30 —0) = 26,51 kcal / kg
hy1z =Cpiryy - (T1-T5) = 0,86 - (103,4 - 0) = 88,92 kcal | kg
hyie =Cpira) - (T2-T,)=0,839-(87,5-0)=73,41kcal | kg

hpo =C . (T3-T7,)=0,801-(70,9-0)=56,79 kcal | kg

P(T3

" Para mayor detalle ver Tabla C.8 en Anexo C.5.2
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H,, =HY(T1-IPE1)+0,45-IPE1=H"(100,7)+0,45 - 2,7 = 687,93+ 0,45 - 2,7 = 689,1 kcal | kg
hye(T1—=IPE1) = h,,4(100,7) = 100,9 kcal / kg

Hys =HY (T2 -IPE2)+0,45 - IPE2 = H" (83,2)+ 0,45 - 4,3 = 687,89 + 0,45 - 4,3 = 689,8 kcal | kg
hyy13(T2—IPE2) = h,,,5(83,2) = 83,3 kcal / kg

H,,., = H" (T3~ IPE3)+0,45- IPE3 = H" (60,7)+0,45-10,2 = 657,5 + 0,45 - 10,2 = 662,09 kcal / kg

Reemplazando los valores de entalpia en las ecuaciones de balance de energia se obtiene

el siguiente sistema de ecuaciones:

MS -520,6 + M12:(689,8 - 88,92) = 6460,63 -(689,1-26,51)
M12-(689,1-100,9 + 689,8 —-88,92) + M16 -(73,41-689,8) = 6460,63 :(689,1-100,9)
M12-(689,8 -83,3)+ M16-(73,41-689,8 + 83,3 - 662,09) = 3634,1-(56,79 — 662,09)

La resolucion del sistema de ecuaciones arroja los siguientes resultados:

M12 = 5631,2 kg/h
M16 = 4698,1 kg/h
MS = 1723,1 kg/h

Reemplazando estos resultados en los balances de masa se obtienen los flujos de las otras

corrientes como se muestra a continuacion:

M9 = M8 — M12 = 6460,93 — 5631,2 = 829,73 kg/h
M13=M12—-M16 = 5631,2 — 4698,1 = 933,1 kg/h
M17 =M16 — M20 = 4698,1 — 3634,1 = 1064 kg/h

Las composiciones de cada etapa se calculan como sigue:

_ M8.-x; 646093045

M12 56312
. _M8-x; 646093-045 .,
7 Mm16 46981 ’

84



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Mediante los flujos masicos obtenidos se calcula el calor requerido por cada efecto tal y

como se muestra a continuacion:

Qo = Ays - MS =520,6 - 17231 =897045,86 kcal | h
Qo_p = (Hys — Py ) - M9 = (689,1-100,9) - 829,73 = 48804719 kcal / h
Qo_s = (Hyps — yy1s ) - M13 = (689,8 —83,3) - 9331 = 56592515 kcal | h

Como se mencioné anteriormente, el 99 % del cloro, el 97 % del fluor y el 90 % del mercurio
pueden ser eliminados mediante evaporacion a presion atmosférica y el 96 % de cloro, fluor
y mercurio mediante evaporacion a vacio. Segun esto se tienen los siguientes balances por
compuestos:

Cloro

M8[NaCl] = M[NaCl] = 7,4 kg/h (Ver Tabla 7, Pag.75)

MO[NaCl] = M8[NaCl]-0,99 = 7,4 -099 = 7,326 kg / h

M12[NaCl] = M8[NaCl] - MI[NaCl] = 7,4 - 7,326 = 0,074 kg / h
M13[NaCl] = M12[NaCl] - 0,96 = 0,074 - 0,96 = 0,071kg / h

M16[NaCl] = M12[NaCl] - M13[NaCl] = 0,074 —0,071= 0,003 kg / h
M17[NaCl] = M16[NaCl] - 0,96 = 0,003 0,96 = 0,0029 kg / h
M20[NaCl] = M16[NaCl] - M17[NaCl] = 0,003 —0,0029 = 0,0001 kg / h

Fluor

MB[HF] = MA[HF] = 7,37 kg / h (Ver Tabla 7, Pag.75)

MO[HF] = M8[HF] - 0,97 = 7,37 -0,97 = 7149 kg / h

MA2[HF] = M8[HF] - MO[HF] = 7,37 — 7,149 = 02211 kg / h
MA3[HF] = M12[HF] - 0,96 = 0,2211- 0,96 = 0,2123 kg / h
M16[HF] = M12[HF] - M13[HF] = 0,2211-0,2123 = 0,0088 kg / h
MA7[HF] = M16[HF] - 0,96 = 0,0088 - 0,96 = 0,0084 kg / h
M20[HF] = M16[HF] — M17[HF] = 0,0088 — 0,0084 = 0,0004 kg / h
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Mercurio

MB8[HgCI = MHgCl] = 0,03 kg / h (Ver Tabla 7, Pag.75)

M9[HgCI = M8[HgCI]- 0,9 = 0,03 -0,9 = 0,027 kg / h

M12[HgCl] = M8[HgCI] - MO[HgCl] = 0,03 — 0,027 = 0,003 kg / h

M13[HgCl1 = M12[HgCl]- 0,96 = 0,003 - 0,96 = 0,0029 kg / h

M16[HgCl1 = M12[HgCl] - M13[HgCl] = 0,003 —0,0029 = 0,0001 kg / h
M17[HgCl1 = M16[HgCl]- 0,96 = 0,0001- 0,96 = 0,000096 kg / h

M20[HgCl] = M16[HgCI] - M17[HgCI] = 0,0001-0,000096 = 0,000004 kg / h

Basado en lo anterior y considerando que los flujos de CuSO,4, FeSO,4, ZnSO,4, Na,SO,,
As,03 y Al,O; se mantienen siempre junto al H,SO, se obtienen los resultados que se

muestran en la Tabla 8.

M8 M9 M12 M13 M16 M17 M20
Masa Total kg/h 6460,6 829,4 5631,2 933,1 4698,1 1064,0 3634,1
H2S04 kg/h 29143 0,0 29143 0,0 29143 0,0 29143
H20 + Compuestos (*) kg/h 3546,3 829,4 2716,9 933,1 1783,8 1064,0 719,8
CuS0O4 kg/h 50,24 0,00 50,24 0,00 50,24 0,00 50,24
FeSO4 kg/h 21,76 0,00 21,76 0,00 21,76 0,00 21,76
ZnS04 kg/h 6,17 0,00 6,17 0,00 6,17 0,00 6,17
HgClI2 kg/h 0,03 0,027 0,003 0,0029 0,00012 0,000115 | 0,0000048
NaCl kg/h 7,40 7,326 0,074 0,071 0,003 0,0029 0,0001
Na2S04 kg/h 8,00 0,00 8,00 0,00 8,00 0,00 8,00
As203 kg/h 15,52 0,00 15,52 0,00 15,52 0,00 15,52
AI203 kg/h 1,42 0,00 1,42 0,00 1,42 0,00 1,42
HF kg/h 7,37 7,1489 0,2211 0,2123 0,0088 0,00849 0,0004
Total Compuestos kg/h 117,91 14,50 103,41 0,29 103,12 0,01 103,11
H20 (**) kg/h 3428,42 814,93 2613,49 932,81 1680,68 1063,99 616,69

Tabla 8 Resultados Balance de Masa y Energia Evaporadores

A través de un balance parcial, se obtienen los flujos de recirculacién M10, M11, M14, M15.
M18 y M19. El balance solo considera el calor requerido para el cambio de fase (calor

latente) y se muestra a continuacion:

* Valor calculado con los balances de masa y energia a los tres evaporadores

** Valor obtenido de la resta del flujo de (agua + compuestos) — (suma compuestos)
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Balance: MS - Ays1 =M10 - (H,,9 —hyg)
De Tablas de vapor [38]: 4,5, @ 125,8 °C =520,6 kcal | kg J
Reemplazando en el balance, >
1723,1-520,6 = (M10,,,, ) - (689,1-100,9) 3
(M10,,5)=1525kg /h

Dado que la composicion de M10 y M12 es la misma, se tiene: =
(M10,,50)  (M12,,55) —> 1525 2613,49
M10 M12 M10 56312

M10 =3285,87 kg /h

Dado que el flujo que ingresa es igual al que sale
M11=3285,87 kg/h

Mg'(HMg _hMQ ) = (M14H20)'(HM13 _hM13)

8294 (689.1-1009) = (M14,,, (6898 - 83,3) J
(M14,,,) = 804,37 kg / h 1
(M14,10) _ (M16,10) 80437 _ 168068 LT

M14 M16 M14 46981 /

M14 =22485 kg /h

Dado que el flujo que ingresa es igual al que sale
M15=22485 kg /h

M13-(Hy1s = bz ) = (M18150 ) (Hyiz = uga7)

El valor de hyy7 es funcion de la temperatura (T3-IPE3), es decir
hu17(60,7) = 71 kcal/kg. Con esto el balance se escribe como:
933,1(689,8 -83,3) = (M18,,,):(662,09 - 71)

(M18,,,0)=957,43 kg /h

[
L

\

/,

(M18450) _ (M20,00) — 95743 _ 61669 pos

M18 M20 M18 ~ 3634,1
M18 =5642,05 kg /h

Dado que el flujo que ingresa es igual al que sale
M19 =5642,05 kg /h

El vapor que sale del tercer efecto debe ser condensado para ser devuelto a la red de

condensados que va a tratamiento de RlLes, para ello se enfria con agua de refrigeracion
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disponible a 20 °C con una temperatura maxima de retorno de 40 °C. En forma adicional a la

temperatura de condensacion se considera un approach de 15 °C. El balance de energia se

presenta a continuacion:

AE, =34.978,44 kg / h

Q.4 =34978,44-(40-20)-0,9663 = 675993,3 kcal / h

M7 -[(Hy17 = Bz )+ Cp (T3 —IPE =15)] = AE, - Cp(TAcz ~Thae2)
Chac2_ae2) = 09663 kcal | kg°C (Ver Tabla B.1, Anexo B)

1064 -[(662,09-71)+0,9681-(70,9-10,2-15)] = AE,-0,9663 - (40 — 20)

L\M?

4.4.4 Etapa de descomposicién Térmicay Catalitica: Estanque T-4; Reactores

R-1y R-2

El Acido concentrado es almacenado para ser suministrado a los reactores de manera

continua y con pocas fluctuaciones operacionales. La presién de la corriente alimentada a los

reactores debe ser tal para que pueda traspasar el lecho catalitico. La presion del sistema

esta dada por la bomba J-3. El balance hidraulico en T-4 se muestra abajo.

P20 = P,_, =3 psi = 0,204 atm
P22=P20+p-g-h

Pz =1700 kg/m® (Fig.B.2, Anexo B)
Uy = 2,618 cP (Fig.B.4, Anexo B)

Considerando una altura de liquido de 6 pies

1700 -9,8 - (6 - 0,3048)

P22 =0,204 +
101325

P22 =0,504 atm

2 2
» 'D2gs ). \'D2gs ),

V22 =M20/p =3634,1/1700 =214 kg / h

M20

g
>

Mz22

M23
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Suponiendo v =2 m/s

D=\/4-Q :\/4-(2,14/3600)20’02”’

TV T2
Se selecciona un diametro de 1%, Sch 80. Para esta cafieria D= 24,3 mm; v = 1,28 m/s

_Dvp 0,02431,281700

Re
7, 26181073

=20.197

f(Re,e/D)=0,037 (Ver Tabla C.17, Anexo C)

Considerando un AP en la bomba de 20 psi (137.857 Pa) y un largo equivalente de 2 m
para succion y descarga respectivamente, se tiene:

2 2
|, 137887 (37,2000 1287 ) (0 2000 128
170098 243 2-98 243 2-98

H, ;s =88kgimlkg,

Considerando una eficiencia del 85% se tiene:

88-214-1700
P hidraulica = 085

=37664 kg-m/h =013 HP

Comercialmente se dispone de bombas de 0,125 HP (34.595 kg-m/h), por lo que:

Prigrauican _ 34595:0,85

H =
- Qp 2141700

=8,08 kg;m/kg,,

=18,3 psi

2 2
2000 128° | 0037 2000128 || 14,7
243 298

AP =1700-9,8/ 8,08 —| 0,037 =—

M231M22 { [ 243 298 /101325
APy 11120 = 18,3 psi = 124 atm

P23 = P22+ APyyp5 2 = 0,504 +124 =1744 atm

El acido es alimentado al Reactor de descomposicion térmica mediante la bomba J-3.

La reaccion de descomposicion de acido sulfurico ocurre mediante 2 pasos sucesivos:
descomposicion térmica de acido sulfurico en trioxido de azufre y descomposicion catalitica
de triéxido de azufre en diéxido de azufre. La primera reaccién tiene una conversiéon de
100% a 450 °C [2] y la segunda a 900 °C tiene una conversion de 92 % segun las pruebas

de laboratorio realizadas en este estudio (ver Capitulo 3).

" Ver Anexo C.8
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Si bien la reaccién de mayor interés es la descomposicion del acido sulfurico, aparecen otras
especies que a la temperatura de descomposicion del acido sulfurico se descomponen

generando SO;.

Sulfatos de cobre (Il), fierro (IlI), y zinc se descomponen completamente a temperaturas
menores que 900 °C (temperatura de operacion) [12].Las reacciones involucradas en primera

etapa del proceso (descomposicion térmica de sulfatos) son las siguientes:

CuSO, — CuO+ SO, Ec. 23
4FeSO, — 2Fe,0; +4S0O, + 0, Ec. 24
ZnSO, — ZnO + SO, Ec. 25
H,SO, —» H,0+ SO, Ec.1

La mayor temperatura de reaccidén corresponde a la Ec.23, por lo que el reactor R-1 se
operara a dicha presion de manera de lograr la conversion del CuSO,4. La temperatura de

reaccion corresponde a 650 °C [13].

De acuerdo al diagrama de flujos mostrado en la Fig. 26, M23 = M22 = M20 = 3634,1 kg/h.
En base a esto, la caracterizacion de la corriente M23 es la misma que la de la corriente M20
mostrada en la Tabla 8, por lo que la caracterizacion de la corriente M23 que entra al reactor

de descomposicion térmica es la que se muestra a continuacién en la Tabla 9.

Variable |Unidad M23
Temperatura °C 70,9
Presion atm 1,754
H2SO4 kg/h 29143
H2O kg/h 616,69
CuSO; kg/h 50,24
FeSO, kg/h 21,76
ZnSO, kg/h 6,17
Na>SO4 kg/h 8,0
Asy03 kg/h 15,52
Al,O3 kg/h 1,42
Total kg/h 3634,1

Tabla 9 Caracterizacion de la corriente M23
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Balance al CuSOy,

El CuSO, contenido en la corriente M23 se descompone segun la Ec.23. Para obtener los

flujos de salida se debe realizar un balance molar.

M(CuSO,) _ M(CuO) 50,24 _ M(CuO)
PM(CuSO,) PM(CuO) = 15957 7957
M(CuSO,) _ M(SO;) i  _ ; 50,24 _ M(SO;)
PM(CuSO,) PM(SO,) 159,57 80
50,24
n(CuS0,) = n(Cu0)=n(SO,) = —2=--.1000 = 314,84 mol | h
4 ¥ 159,57

CuSOQ, (kg/h) | CuO (kg/h) | SOs (kg/h)
Entra 50,24 0,00 0,00
Reacciona 50,24 0,00 0,00
Produce 0,00 25,05 25,19
Sale 0,00 25,05 25,19

Un balance de energia para esta etapa se expresa como:
Q=" (AHyy + AHpy + AT, )1, Ec. 26

Q=n[CuSO4].{Cp[CUSO4]'(TO —T;)+(C,[CuO]+C,[SO,])-(T; - Ty ) + }

(AH (1) [CuO] + AH(1)[SO;] - AH (1) [CuS O, ] - AH ) [CuSO, ]

Los valores de entalpias y calores especificos se obtienen de la Tabla B.3 del Anexo B:

C,[CuSO,]=0,024 kcal | mol°C AH )[CuO] = -38,5 kcal / mol
C,[Cu0]=0,012 kcal / mol°C AH()[SO;]=-103,03 kcal / mol
C,[SO,]=0,032 kcal | mol°C AH;)[CuSO,]=-184,7 kcal | mol

AH (o) [CuSO,]1=17,51keal | mol

" Pesos Moleculares: PM(CuO) = 79,7 PM(CuSO,) = 159,57  [13]

91




Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Tomando como base de entalpia 25°C el balance se escribe numéricamente como:

Qg = 314,85-(0,024 (25 -709)+ (0,012 + 0,032)- (650 — 25) A
+(~103,03-38,5—(~184,7 +17,51)))

Qryry = 16390,58 kcal [ h

Balance al FeSO,

El FeSO, contenido en la corriente M23 se descompone segun la Ec.24, el balance se

muestra a continuacion:

M(FeSO,) _2-M(Fe,0;) 2176 _ 2-M(Fe,0,)

PM(FeSO,) PM(Fe,0,) — 15185 1597
M(FeSO,)  M(SO,) 2176  M(SO,)
PM(FeSO,)  PM(SO,) 15185 64

M(FeSO,) _4-M(O,)
PM(FeSO,) PM(O,)

2176 4-M(O,)

15185 32

21,76

151,85

n(FeSO,) 1433
2 2

n(FeSO,) 1433
4

n(FeSO,)=n(S0O,) =

1000 =143,3 mol I h

n(Fe,0;) = =7165mol/h

n(0,)=

=3582mol/h

J Pesos Moleculares: PM(Fe,O3 ) = 159,7 PM(FeSO,) = 151,85 [13]
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FeSO, (kg/h) | Fe O3 (kg/h) | SO, (kg/h) | O, (kg/h)
Entra 21,76 0,00 0,00 0,00
Reacciona 21,76 0,00 0,00 0,00
Produce 0,00 11,44 9,17 1,15
Sale 0,00 11,44 9,17 1,15

El balance de energia dado por la Ec.26 se escribe como:

C_[FeSO,]- (T, -T.)-(-4-—(AH[FeSO,]1+ AH FeSO
Q =n[FeSO,]- ol 41 (To = T;)—( ( (f)[ 4] (so,)[ N .\
+2-AHp\[Fe, O3]+ 4 - AH()[SO,])

(n[Fe, O,]-C,[Fe, 0,1+ n[SO,]-C,[SO,]+n[O,]-C,[0,])-(T; - Ty)

Los valores de entalpias y calores especificos se obtienen de la Tabla B.3 del Anexo B:

C,[FeSO,]=0,022 kcal | mol°C AH;)[FeSO4] =—-2213 kcal | mol
C,[Fe,0;]1=0,032 kcal / mol°C AH ;\[Fe,05]=-198,5 kcal / mol
C,[SO,]=0,011kcal / mol°C AH[SO,]=-70,94 kcal | mol
C,[0,1=0,008 kcal / mol°C AH s, [FeSO,]=14,7 kcal I mol

El Balance de energia considera una temperatura de reacciéon de 450 °C y una base de
entalpia 25°C
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Con lo anterior, el balance se escribe numéricamente como:

Qgyz) = 143,3-0,022-(25-70,9) — (—4-206,6 + 2-198,5 + 4-70,94) -143,3 +
(71,65-0,032 +143,3-0,011+35,82-0,008) - (650 - 25)

Balance al ZnSO,

El ZnSO, contenido en la corriente M23 se descompone segun la Ec.25, el balance se

muestra a continuacion:

M(znSO,) _ M(ZnO) « —, 617 _ M(ZnO)

PM(ZnSO,) PM(ZnO) 16144 8144

M(ZnSO,) _ M(SO3) — 617  M(SO;)

PM(ZnSO,) PM(SO;) 161,44 80
6,17

n(ZnSO,)=n(ZnO) = n(SO,) = -1000 = 38,22 mol / h

161,44

ZnS0O, (kg/h) | ZnO (kg/h) | SO3 (kg/h)
Entra 6,17 0,00 0,00
Reacciona 6,17 0,00 0,00
Produce 0,00 3,11 3,06
Sale 0,00 3,11 3,06

El balance de energia dado por la Ec.26 se escribe como:

Q- n[anO‘l]‘{Cp[ZnSOL;]-(To ~T,)+(C,[Zn0]+C,[SO,])(T; T, )+ }

(AH([ZnO] + AH (1) [SO, ]~ AH(;)[ZnSO, ]~ AH (1) [ZnSO, ]

K Pesos Moleculares: PM(ZnO ) = 81,44 PM(ZnSQO,) = 161,44 [13]
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Los valores de entalpias y calores especificos se obtienen de la Tabla B.3 del Anexo B:

C,[ZnS0O,]= 0,028 kcal | mol°C AH )[CuO] = -83,36 kcal / mol
C,[Zn0O] = 0,0115 kcal  mol°C AH()[SO;]=-103,03 kcal / mol
C,[SO;]1=0,0318 kcal / mol°C AH)[CuSO,]=-233,4 kcal | mol

AH (o) [CuSO,] =185 kcal | mol

El Balance de energia considera una temperatura de reaccion de 480 °C y una base de
entalpia 25°C.

El balance se escribe numéricamente como:

28-(25-7 115+ 18)- -2
Qria) =38,22-{0,0 8-(25-70,9)+(0,0115+0,0318)- (650 5)+}

(-103,03-83,36 —(—233,4 +18,5))
QR1(3) = 2075 kca//h

70,9 °C
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Balance al H,SO,

El H,SO, contenido en la corriente M23 se descompone segun la Ec.1, el balance se muestra

a continuacion:

M(H,50,) _ M(H,0) 20143 _M(H,0)

PM(H,SO,)  PM(H,0) = 98 18

M(H,50,)  M(SO,) 20143 M(SO;)

PM(H,SO,) _ PM(SO,) : 98 80
29143

n(H,S0,) = n(H,0) = n(SO; ) = -1000 = 29737,76 mol | h

H,SO, (kg/h) | H,O (kg/h) | SO; (kg/h)
Entra 29143 0,00 0,00
Reacciona 29143 0,00 0,00
Produce 0,00 535,3 2379
Sale 0,00 535,3 2379

El balance de energia dado por la Ec.26 se escribe como:

Q- n[HZSO“]‘{Cp[HzSOﬂ‘(To _Ti)+(Cp[HZO]+Cp[SOS]).(Tf —T0)+ }

(AH(f)[Hzo] + AH(f)[SO3] - AH(f)[sto4] - AH(so/)[Hz'SO4]

Los valores de entalpias y calores especificos se obtienen de la Tabla B.3 del Anexo B:

C,[H,SO,]=0,08 kcal  mol°C AH )[H,0] = 57,79 kcal / mol
C,[H,0]=0,009 kcal / mol°C AH;)[SO,]=-103,03 kcal / mol
C,[SO,]=0,0318 kcal / mol°C AH()[H,SO,]1=-193,69 kcal I mol

AH4o)[H,SO,]=8,78 kcal I mol

El Balance de energia considera una temperatura de reaccion de 450 °C y una base de
entalpia 25°C.
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A
El balance se escribe numéricamente como:
0. 29737 7. ]0:08+(25-70,9)+(650-70,9)-(0,009 +0,0318) + 70,9 °C
i) = ’ (-103,03-57,79 -(-193,69 + 8,78)) @
Quya) = 1309808 kcal / h =
(&)
©
. ]
Balance a los compuestos que no reaccionan o'
o
De la Tabla 9 se obtienen los flujos masicos de los compuestos que no re2350naGH20, A ‘
Na,SO4, As,0O3, Al,O3; de éstos solo el H,O tiene cambio de fase al aumentar la temperatura A ‘

de 70,9 a 650 °C.

Pasando los flujos masicos a flujos molares', se tiene:

n(H,0) = 619,69 -1000 =34427,2 mol | h
n(Na,SO,) = 8 1000 =56,32 mol / h
142,05
n(As,0;) = 1552 1000 =78,46 mol / h
197,82
14
n(Al,O;)=—"—-—-1000=13,9 mol/ h
101,94

El balance de energia se formula de la siguiente manera:

' Pesos Moleculares: PM(Na;SO,) = 142,05 PM(As,03) = 197,82 PM(AI,O3) = 101,94
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Qgry(s) = (n[NaZSO4] -C,[Na,SO,]+n[As,0,]-C,[As,0;]+n[Al,04]-C, [AIZO3])- (T, —Ty)+
AH, [Na,SO, ]+ AH, [As,0,]+ AH, [Al,05]1+n[H,0] - C,,[H,0] (T, - T; )+
n[H,0]- A[H,0]+n[H,0]-C,'[H,0]-(T; - T,)

Los valores de entalpias y calores especificos se obtienen de la Tabla B.3 del Anexo B:

C,[Na,SO,]1=0,033 kcal | mol°C AH s [Na,SO,]= 0,56 kcal / mol
C,[As,0;]1=0,04 kcal / mol°C AH (4o)[As,0,]=-6,7 kcal  mol
C,[Al,0,]=0,026 kcal  mol°C AH (4o)[Al,05] = 0 kcal / mol

Cp [H,0]=0,017 kcal | mol°C A[H,0]=9,729 kcal | mol

C,'[H,0]=0,009 kcal / mol°C

Reemplazando en Qgq(s), se tiene:

Qgrys) = (56,32 -0,033+78,46-0,04 +13,93 - 0,026)~ (650-70,9)+56,32-0,56 + 78,46 - (-6,7) +
13,9-0+34427,2-0,017 -(25-70,9) + 34427,2-9,729 + 34427,2 - (650 - 25)- 0,009

QR‘](S) = 504341 kcal/h
Requerimiento energético Reactor Térmico R-1

De acuerdo a los calculos realizados previamente, es posible calcular el calor requerido en

esta etapa:

5
QR1 = ZQRW) Ec. 27
i=1

709°C  ARw

50 °
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Reemplazando los valores de Q obtenidos en la Ec.27 se tiene:

Qg = QR1(1) + QR1(2) + QR1(3) + QR1(4) + QR1(5)
Qg =16390,58 + 23323 + 2075 +1309808 + 504341
Qg =1855938 kcal | h

El combustible utilizado para ambos reactores es Gas Natural cuyo poder calorifico segun
bibliografia es de 860 kcal/Nm® [37]. Para el caso del reactor R-1 se tiene el siguiente
balance de energia para obtener el consumo de combustible (Volumen de Gas Natural en R-
1: Ven).

1855938 =860 -V, ;
Vgt =2158 Nm® [ h

Balance de Masa General al Reactor Térmico R-1

En las secciones anteriores se obtuvieron los flujos masicos para cada compuesto en forma

parcial, sin embargo, en el reactor existen 3 fases:

¢ Liquida: en el fondo, donde se acumula un nivel de liquido que se va evaporando.
o Gaseosa: liquido evaporado
e Solido: mezclado con la fase gaseosa como soélidos suspendidos y en el nivel de

liquido como precipitado.

Dado que en la siguiente etapa existe un lecho catalitico, este podria ser contaminado con
los sélidos arrastrados, que podrian adherirse al catalizador y afectar su desempefio. Una
manera de evitar que ocurra lo anteriormente sefalado es colocar un sistema de filtracion
justo antes de que los gases abandonen el reactor, de esta manera los sélidos quedan

retenidos en esta etapa y se retiran peridédicamente.

Basado en lo anterior y los balances de masa por componentes se tiene la siguiente

caracterizacion para las corrientes del reactor R-1:
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Componente M24 Componente M23 M23
(kg/h) (kg/h) | (kmol/h)

CuO 25,05 SO; 2407,25 30,09
Fe,Os 11,44 H.O 1154,99 64,17
ZnO 3,1 SO, 9,17 0,14
Na,SO, 8 (02 1,15 0,04
As,03 15,52 Total 3569,55 94,27
Al,O4 1,4

Total 64,52

Tabla 10 Caracterizacion corrientes de salida R-1

Requerimiento Energético Reactor Catalitico R-2

Como se muestra en la Tabla 10, la composicién de alimentacion al Reactor Catalitico
corresponde a la corriente M25 que consiste en una mezcla de SO3;, H,0O, O, y SO, en fase
gaseosa a 650 °C. El objetivo de esta etapa es convertir el SO; en SO, tanto como sea
posible. En las pruebas de laboratorio se demostré que a una temperatura de 900 °C se
logran alcanzar conversiones cercanas al 92%. Teniendo en cuenta los parametros cinéticos

involucrados™ se genera el siguiente balance de masa y energia:

dN
= R, Ec.F.30
dv
— dT 2
QpCp ;= —ZAHRiri +EU°(Ta -T) Ec.F.31
aP _ (-¢5) Q 150m+1£ Ec.F.32
dV Dzl A Do 4A;

El analisis de la generacion del sistema de ecuaciones presentado anteriormente se
profundiza en el Anexo F y la obtencion de los resultados por medio del software HYSYS 3.2
se detalla en el Capitulo 5. La resolucion de las Ecs. F30-F32 para una conversion de 92%,

generan los resultados de flujos masicos de salida mostrados en la Tabla 11, ademas del

™ Para mayor informacién dirigirse al Capitulo 6
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perfil de composiciones, temperatura y calor requerido a lo largo del reactor mostrados en las
Figs. 30y 31.

Entra | Reacciona | Produce Sale PM" Sale
Componente
(kmol/h) | (kmol/h) | (kmol/h) |(kmol/h)|(kmol/kg)| (kg/h)
SO, 30,09 27,68 0,00 2,41 80 192,8
H,O 64,17 0,00 0,00 64,17 18 1155,06
SO, 0,14 0,00 27,68 27,82 64 1777,53
0O, 0,04 0,00 13,84 13,88 32 444 16
Total 108,28 3569,55
Tabla 11 Balance de masa al Reactor de descomposicion catalitica R-2
70
0000000000000 09090
60 -
< 501
g —e—H20
< 409 =2
c_g 30 —&— SO3
f —%—S02
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Fig. 30 Perfil de flujo molar para todos los compuestos en funcion de la longitud para

R-2

" Pesos Moleculares obtenidos de la Ref [3]
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Fig. 31 Perfil de Temperaturas y Calor requerido a lo largo del Reactor R-2

La Tabla 12 contiene los valores de calor requerido a lo largo del reactor para la reaccién de

descomposicion de acido sulfurico.

L (m) Q (kcal/h)
0,11 23681,29
0,33 25927,46
0,54 28561,31
0,76 31595,18
0,98 35018,30
1,20 38788,14
1,42 42821,97
1,63 46990,29
1,85 51114,17
2,07 54968,67
2,29 58294,34
2,50 60817,83
2,72 62280,86
2,94 62475,20
3,16 61278,13
3,38 58683,15
3,59 54817,93
3,81 49942 ,84
4,03 44426,42
4,25 38698,20
Tabla 12 Requerimiento de calor en cada tramo del reactor R-2
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La sumatoria del Calor requerido en cada tramo del Reactor R-2 corresponde al calor total

requerido en esta etapa, segun esto, el calor requerido por R-2 es:

Qr, = 931182 keal I h

Al igual que el reactor R-1, el combustible utilizado es Gas Natural de poder calorifico 860
kcal/Nm?® [37]. El balance de energia para obtener el consumo de combustible se presenta a

continuacion:

931182 = 860 -V,

4.4.5 Generacion de Vapor mediante enfriamiento de Gases de Salida de R-2

Los gases de salida del Reactor R-2 tienen como destino una planta de acido donde el SO,
es utilizado para generar acido sulfurico, sin embargo, los gases deben ir frios a la planta de
acido. Es por dicha razéon que se propone utilizar estos gases para generar vapor
enfriandolos desde 900 a 200 °C. El vapor de agua es producido mediante el cambio de fase
del agua de caldera (BW) disponible a una presién de 20 psig y una temperatura de 50 °C.

La temperatura de saturacion del agua a 20 psig es 125,8 °C.

El balance de energia se muestra a continuacion:

n[SO;]-C,[SO;]+n[H,0]-C,'[H,0] + 7T

BW -(C,[H,0]-(Ts =T )+ A5 ) = n[SO,]-C,[SO,]1+n[0,]-C,[O,] I

)

De las tablas que aparecen en el Anexo B se obtienen los datos de capacidades calorificas.
El calor latente del agua fue obtenido de la referencia [38]; dichos valores se presentan a

continuacion:
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C,[H,0]=0,9846 kcal | kg°C C,[SO,1=0,5195 kcal / kg°C
C,'[H,0]=0,1897 kcal | kg°C C,[0,]1=0,2473 kcal  kg°C
C,[S0O;]1=0,2129 kcal  kg°C 125 goc [H,0] = 520,6 kcal | kg

Reemplazando los valores en el balance de energia se obtiene el flujo de agua de caldera

necesario como se muestra a continuacion:

192,8-0,2129 +1155,06-0,5195 +

-(900 —-200)
1780,48-0,1897 + 444,16 -0,2473

BW -(0,9846 - (125,8 — 50) + 520,6) = [
BW =1.280,3 kg / h
Qo5 =1280,3 - (0,9846 - (125,8 —50) + 520,6) = 762.076 kcal | h

Los resultados de balances de masa, de energia e hidraulico obtenidos en este capitulo

sientan las bases para el disefio mecanico de los equipos que se muestra en el capitulo 6.
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5 SIMULACION Y ANALISIS DEL REACTOR CATALITICO

El desarrollo y analisis de la simulacién para un reactor de lecho fijo es algo compleja debido
al sistema de ecuaciones diferenciales que lleva asociado (para informacion adicional se
recomienda revisar el Anexo F). La simulacién puede realizarse mediante algun programa de
calculo que utilice el método de Runge-Kutta para resolver ODE’s; sin embargo en la
actualidad existen softwares en el mercado dedicados a ramas especificas de la Ingenieria,
uno de ellos es el Aspen Hysys 3.2 que es un programa de simulacion orientado a la
industria de procesos. De esta manera el usuario puede ser capaz de simular desde
procesos tan elementales como calculos de bombas o intercambiadores de calor, a procesos
mucho mas complejos como destilacion multicomponentes y simulaciones de plantas

completas.

Para el caso estudiado, se desarrollé una simulacion del reactor catalitico solamente debido
a que el Hysys 3.2 no trabaja con los sélidos que estaban implicados en este estudio, sin
embargo para la seccién donde ocurre la reaccidn catalitica, contiene todos los compuestos
involucrados. La simulacién y el analisis del reactor se llevaron a cabo con los datos

obtenidos en el laboratorio (Capitulo 3), los cuales pueden ser ingresados en el software.

5.1 Ingreso de datos en Hysys 3.2

Para realizar una simulacion en Hysys 3.2 se requieren a lo menos 2 entradas principales

antes de entrar al ambiente de simulacion:

e Componentes

e Paquete de Fluidos (Fluid Package)

El primero hace relacion con todos los componentes involucrados en el caso estudiado, y el
segundo se refiere al calculo de propiedades que utiliza para los distintos fluidos (modelos de
EOS, Actividades, Presiones de Vapor, etc.) y depende de la compatibilidad entre los fluidos

involucrados en la simulacién.
En algunas ocasiones, es necesario ingresar mas datos de entrada como el Oil Manager,

utilizado para caracterizar crudos, o el paquete de reacciones (Reaction Package) utilizado

cuando existen reacciones en el proceso.
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Para el caso del reactor de lecho fijo, es necesario ingresar 3 datos de entrada:

componentes, paquete de fluidos y paquete de reacciones.

En la Fig.32 se puede apreciar el ingreso de los componentes involucrados en la simulacion,
cuya seleccion se realiza desde una lista de componentes que viene incluida en la base de

datos de Hysys 3.2.

* Component List View: Master Component List
Add Component Selected Components Components Available in the Component Library
=I- Campanents 330 Match ,7 Yiew Filkers
= woen
Traditional 503
Electrolyte 502 " Sim MName * Full Name / Synonym "~ Farmula
Hypolheical [—
Methane
Sl <~idd Fure Ethane 7 C2HE
Fropane C3 C3HE
i i-Butane i-C4 C4H10
<Substitute-> reButane rC4 C4H1O
i-Pentane i-Ch CEH12
n-Pentane nC5 CEH12
L] n-Hexane C6 CEH14
. n-Heptane C7 C7H1E
1 : n-Octane ca CEBH18
Sort List reNonane 9 C3Hz0
n-Decane C10 CloHz22
n-C11 C11 C11H24
nC12 Ci12 C12H26 3
w17 ra r1adoa
Iv Show Synonyms ™ Cluster
t Selected | Component by Type
Delete Mame I aster Component List

Fig. 32 Ingreso de Componentes en Hysys 3.2

El paso siguiente se muestra en la Fig. 33, donde se debe elegir un paquete de fluidos en el
cual los compuestos involucrados sean compatibles; en este caso se selecciona un EOS
(ecuaciones de estado) dado que son solo gases. Para el caso estudiado se seleccioné el

modelo PRSV, comunmente utilizado para mezclas de compuestos en fase gaseosa.

Por ultimo, para completar los datos de entrada se deben ingresar las condiciones de la
reaccion, para lo cual se selecciona la pestafia Reactions (Paquete de Reacciones) en la
cual se especifica cuantas reacciones ocurren en el caso simulado; en este caso, solo ocurre
la reaccion (2) que es la descomposicion catalitica del SO;. Se selecciona el método de
calculo que usara el programa para simular el reactor (Conversion, Equilibrio, Heterogénea,
Cinética, Velocidad Simple). Para el caso de los reactores cataliticos, se debe seleccionar

Cinética como se muestra en la Fig. 34.
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3 REACTOR .HSC - HYSYS 3.2

File Edt Basic Tools ‘Window Help
D E| A H «

* Simulation Basis Manager

~Curent Fluid Package:
Bazis-1  NC: 4 PP

Fluid Package: Basis-1

~Property Package Selection EDS Enthalpy Method Specificatio
Property Package Filter——— ’7(: Equation of State
" LeeKesler
Nectec Black Di & AllTypes ;
NRTL " EOSs
OLI_Electiolyte i Activity Models

Peng-Hobinson

" Chao Seader Models
" Yapour Press Models
" Miscellaneous Types
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Fig. 33 Seleccion del Paquete de Fluidos (Fluid Package) en Hysys 3.2
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Fig. 34 Seleccion del método de calculo para el reactor (Reaction Package) en Hysys 3.2

Una vez seleccionado el método de calculo, aparece un subambiente de ingreso de datos
para introducir datos propios de la reaccion que se muestran en la Fig. 35 (el calculo de la
constante pre exponencial en las unidades que requiere el programa se muestra en el punto
5.1.1). En la pantalla Stoichiometry se ingresan los compuestos involucrados en la reaccion
con su correspondiente coeficiente estequoimétrico, donde a los reactantes se antepone el

signo negativo y a los productos el positivo; el calculo del calor de reaccion a 25 °C lo realiza
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Hysys 3.2. Posteriormente se ingresan las bases de la reaccién, es decir si seran
concentraciones o presiones parciales, ademas se debe especificar la fase de la reaccion y
las unidades de la velocidad de reaccion; una vez realizado esto se pasa a la siguiente
pestafa, donde se especifican los valores de la constante pre-exponencial y la energia de
activacion (obtenidos en laboratorio como se mostréo en el Capitulo 3). Posterior a este
ingreso de datos, es posible entrar en el ambiente de la simulacién presionando la pestafia

Enter Simulation Environment donde se llevara a cabo la simulacion del reactor estudiado.

= Kinetic Reaction: Rxn-1 M Kinetic Reaction: Rxn-1

Stoichiometry and R ate Info Basis
Companent Male Wit Stoich Coeff  Fud Order Rev Order Basis tdolar Concn
EE] 20.052 -1.000 1.00 0.00 Baze Compaonent 503
SOz E4.053 1.000 0.00 1.00 Fiun Phase VapowPhase
Oxpgen 32.000 0.500 0.00 0.50 Min. Temperature 27310
*#dd Comp™* Man Temperature 3000C

Brasiz Urits kgmole/m3 -
RateUnits  |gmeledls =

o Balance Ermar | 0.00000
Slance Reaction Heat [25 C)]  9.9e+04 kJ kgmale
™ Stoichiometry [ Basis | P " ~ Stoichiomety Basis| Parameters |
et | Hame [Fon R __ Daee | ome [For L e

Fig. 35 Ingreso de estequiometria y bases de la reaccion en Hysys 3.2

5.1.1 Calculo de la constante pre-exponencial

Hysys propone la siguiente formula para la velocidad de reaccion:

r= kO-CA-exp( A j-T/’ Ec. 28

Donde el valor de r esta en unidades de mol/l's. Para el caso estudiado, =0, por lo que ko

tendra unidades de s™.

Segun los datos obtenidos en el Laboratorio (Pag. 65, Cap.3), el valor de la constante pre-

exponencial es:

ko =10710° m® / kg, h

Tomando en cuenta una densidad del catalizador de 96 kg/m® (Tabla 4, Pag. 56) y un bulk de

0,7 (Ver Tabla 5, Pag.62) como se vio en el Capitulo 3, se tiene que:

109



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

m® 96 kg, 0,7 m>cat
kgcath 1 m3cat 1 m3reactor

k, =10710° =7,190410"°m> | m® reactor h

La relacion entre el reactor y el volumen del gas es (1-0,7) volumen de gas por volumen de

reactor, por lo tanto la constante pre exponencial se escribe como:

/773 ) m3reactor ) 1h

m° reactorh (1-0,7) m® 3600 s

ko =7,190410" =6,65810" s~

5.2 Simulacién y Analisis de resultados en Hysys 3.2

5.2.1 Ambiente de Simulacién

Una vez dentro del ambiente de simulacién, se deben agregar los equipos involucrados en la
simulacion. En este caso solo se utilizé un equipo: un reactor PFR que se selecciona desde
la paleta de equipos, como se aprecia en la Fig.36. En el reactor se deben especificar las
corrientes de entrada y salida y el flujo de calor. Para el caso de la corriente de entrada, se
conocen las condiciones y composicion de la corriente M24, pero en el caso de la corriente
de salida solo se debe especificar la temperatura de salida (900 °C) y para el flujo de calor no
se debe especificar nada, ya que el programa se encarga de realizar esos célculos. La

Fig.37 corresponde a lo explicado anteriormente.

En casos simples, un equipo queda resuelto una vez especificadas las corrientes y los flujos
de calor senalados anteriormente, sin embargo para un reactor PFR se requiere ingresar
datos adicionales. De esta manera, se debe ingresar al ambiente del reactor, pulsando el

cursor sobre este para ingresar datos tales como:

¢ Reacciones implicadas (Seleccionada del Reaction Set previamente creado)
¢ Numero de pasos y segmentos del reactor (para la integracion)

¢ Diametro, densidad y capacidad calorifica del catalizador

e Densidad de bulk
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Fig. 36 Insercion de equipos en Hysys 3.2
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Fig. 37 Especificacion de las corrientes en Hysys 3.2
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5.2.2 Calculo preliminar del Volumen del reactor

Previo al ingreso de los datos al programa, se debe estimar un volumen del reactor. El
célculo preliminar del volumen de reactor (acercamiento a la solucion) se explica a

continuacion.

El volumen de gases que entra al reactor puede ser calculado mediante la ecuacion de los
gases ideales (en el programa se usa PSRV, sin embargo para efectos de acercamiento a la
solucion es posible suponer idealidad). Utilizando el valor de moles totales de salida dados

por la Tabla 11 y a las condiciones de operacién (900 °C y 1,8 atm) se tiene:

_nRT 108,280,082 (900 +273)
P 18

F =5786,12m°/h

Considerando una relacién F/W = 1640 h™ como se concluyé en el Capitulo 3, y conociendo
el valor del flujo de gases que ingresa al reactor es posible calcular el volumen de catalizador

como se muestra a continuacion:

 5786,12
1640

FIW=1640 — W =353 m3cat

Considerando un factor de hueco € = 0,7 (Ver Tabla 5, Pag.62). El volumen del reactor se

calcula como sigue:

W 353

=504 m®
& 0,

Vi

Suponiendo un largo del reactor de 5 m se puede calcular el diametro del equipo:

D:\/4VR :\/4-5,04 113 m
wh 75
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5.2.3 Resultados de la simulacion

La simulacion se completa cuando se especifica el método de calculo de la caida de presion:
se puede ingresar una presiéon de salida o se puede especificar que utilice la ecuacion de
Ergun para este calculo (para mas informacion sobre esta ecuacién se recomienda ver el
Anexo F). Es esta ultima ecuacion la que se utiliza para el calculo que realiza el programa,

cuyos resultados se muestran en la Fig. 38.

»3 REACTOR .HSC - HYSYS 3.2
File Edit Simulation Flowsheet PFD  Tools Window Help

el dmalk|=¢|©llee|ddd
: PFD - Case (Main) EEE | casemam ®

@ I Detault Colour Scheme -

PFR-100 PFR-100

T—

Completed. ‘

Fig. 38 Resultados de la simulacién en Hysys 3.2

Como se puede apreciar, la conversion no alcanza el valor esperado del 92% y la caida de
presion es muy alta (normalmente se acepta una caida de presion del 10% de la presién de
entrada). Ambas variables pueden ser corregidas mediante el ajuste de otras como se vera a

continuacion.
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5.2.4 Optimizacion de la simulacion

Para optimizar la simulacién se utiliza la herramienta Adjust que aparece en la paleta de
equipos (Fig. 39). Esta herramienta ayuda a determinar un resultado deseado ajustando una

variable sefialada.

ADJ-1

PFR-100

PFR-100
T——

Fig. 39 Herramienta Adjust en Hysys 3.2

Para el caso estudiado, es posible mejorar la conversion a un 92% como se determiné en las
pruebas de laboratorio descritas en el Capitulo 3. Este ajuste implica que el volumen del
reactor sea distinto al calculado previamente. El ingreso de esta informacion se aprecia en la
Fig. 40.

Connections Adjust Mame A0J-1

Connections Adjusted Y ariable

MHotesz Object; PFR-100 Select War...

Yariable: Reactor Wolme

Target Yariable

Object; PFR-100 Select Var...

Wariable: Aot % Crv. [Act % Crv._1]

Target Yalue
Source
{* Uszer Supplied Specified T arget Walue
(" Anaother Object |EI2.DD

™ SpreadSheetCell Object

Ennnectinnsl Parameters JMonitor J |dzer Waniables J

Unlkrnown Marinum

Delete Start [ lgnaored

Fig. 40 Ingreso de datos en herramienta Adjust en Hysys 3.2
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De esta manera, se calcula un nuevo valor para el volumen del reactor distinto al calculado
previamente. A raiz de este nuevo calculo se establece como el volumen final del reactor
6,156 m® (Fig. 41). No obstante, la caida de presién aun es alta, por lo que debe realizarse
un nuevo ajuste, pero esta vez se utilizara otra herramienta que posee el software: el Caso
Estudio.

PFR-100 PFR-100

"‘*

Fig. 41 Resultados de la simulacion ajustada

5.2.5 Caso Estudio

El Caso estudio corresponde a una herramienta que presenta Hysys 3.2 para ver el
comportamiento de una variable dependiente respecto a una independiente, de esta forma
genera tablas de datos y graficos donde el usuario puede analizar segun su criterio cual es la
condicion mas favorable y mas desfavorable; es decir es una herramienta que entrega

buenos resultados en la medida que puedan ser bien interpretados.

Para desarrollar un Caso Estudio en Hysys 3.2 es necesario ir al libro de datos de las
Herramientas del programa (Tools > Databook). En este ambiente es posible desarrollar
Casos Estudio pero para ello se debe sefialar al programa cuales son las variables a
estudiar. Una vez ingresadas las variables se presiona la pestafia Case Studies donde se
pueden visualizar todas las variables que se seleccionaron anteriormente, en esta pestafia
se sefalan cuales son dependientes y cuales independientes (también es posible dejar
variables sin marcar, de esta manera el programa no las utiliza pero podria utilizarlas en un

nuevo caso estudio en la misma simulacion).
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Fig. 42 Ambiente del Caso Estudio en Hysys 3.2

Una vez ingresados estos datos se presiona la pestana View para acceder a la pantalla
donde se ejecuta la simulacion del caso pero para ello es necesario indicarle al programa el
valor minimo y el maximo que puede tomar la variable independiente asi como el valor del

paso y el numero de intervalos de iteracion. En la Fig. 42 se puede apreciar lo anteriormente
explicado.

5.2.6 Resultados del Caso Estudio
Al simular la longitud vs. la caida de presion se genera la curva que se muestra en la Fig. 43.

se puede apreciar que la caida de presién es directamente proporcional a la longitud, ya que

cuando esta aumenta, el AP se hace mas grande.
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Fig. 43 Variacién de la caida de presién en funcion de la longitud para el reactor
de lecho fijo R-2

Para poder ver que ocurre con la caida de presion cuando varia el diametro del reactor, se
simulé el Caso estudio con aquellas variables, generando el grafico que se muestra en la
Fig. 44.

AP (psi)

1,2 1,3 1,4 1,5 1,6 1,7 1,8 1,9

N

Diametro (m)

Fig. 44 Variaciéon de la caida de presion en funcién del diametro para el reactor de
lecho fijo R-2
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Por otro lado, el aumento del diametro hace que la caida de presién sea menor y se puede
apreciar que desde los 1,32 m de diametro la caida de presién entra en el rango permitido

(10% Presion de entrada).

Para una longitud de 5 m, el diametro calculado del reactor es de 1,252 m, lo que hace que
la caida de presién sea mayor a la esperada, por lo tanto es recomendable ajustar el
diametro del reactor a 1,32 m con lo que se obtiene una caida de presién en el rango

recomendable tal y como se muestra en la Tabla 13, que resume el caso simulado.

Volumen Reactor [m°] 5,96
Longitud Reactor [m] 4,355
Diametro Reactor [m] 1,32
Caida de Presion [atm] 0,1428
Masa Catalizador [kg] 400,5
Tabla 13 Especificaciones Reactor de lecho fijo R-2

La resolucién del problema implica resolver un sistema de ecuaciones diferenciales y puede
llegar a ser muy complejo de resolver si no se hacen algunas suposiciones. Afortunadamente
Hysys 3.2 puede resolver este tipo de simulaciones y generar tablas de resultados con
comportamiento del sistema en cualquier punto del reactor, esto lo realiza mediante las
ecuaciones conocidas de balance de masa y energia que se muestran en el Anexo F y no
hace las suposiciones que comunmente se realizan para simplificar el problema sino que
resuelve un complejo set de ecuaciones con complejos algoritmos de convergencia, de esta
manera el resultado refleja una situacion lo mas cercana posible a la realidad, lo cual es

posible apreciar en las Figs. 45, 46 y 47.
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Fig. 45 Perfil de temperaturas en funcién de la longitud para el reactor de lecho fijo R-2
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Fig. 46 Perfil de presién en funcion de la longitud para el reactor de lecho fijo R-2
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Fig. 47 Perfil de conversion en funcion de la longitud para el reactor de lecho fijo R-2.

La simulacién en Hysys permite conocer el comportamiento del sistema en un proceso
complejo como lo es un reactor catalitico. El largo requerido para alcanzar la temperatura de
maxima conversion, asi como el diametro necesario para evitar una excesiva caida de

presién son variables fundamentales para realizar el disefio mecanico del equipo, lo cual se

muestra en el siguiente capitulo.
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6 DISENO MECANICO

6.1 Materiales para la construccion de equipos

Para determinar los materiales que se pueden utilizar en el disefio de los equipos empleados
en el proceso se tomaron en cuenta datos bibliograficos tales como el estudio realizado por
Coen Porisini en su investigacion Selection and evaluation of materials for the construction of

a pre-pilot plant for thermal decomposition of sulphuric acid [29].

La seleccién de los materiales puede realizarse en base a las condiciones en las que se

encuentre el acido sulfurico de la siguiente manera:

e Materiales en contacto con H,SO, liquido a bajas temperaturas (es decir bajo el punto

de ebullicién);

e Materiales en contacto con la fase liquida o vapor a temperaturas sobre el punto de
ebullicién y a menos de 450 °C, es decir la regién de concentracion o evaporacion del

H,SO, en el proceso.

e Materiales en contacto exclusivo con vapores a temperaturas entre 450-950 °C (es
decir los reactores de descomposicién de H,SO,4 e intercambiadores de calor en el

proceso).

6.1.1 Identificacion de materiales

Materiales en contacto exclusivamente con H,SO, liquido a bajas temperaturas

Los datos de materiales metalicos que pueden ser utilizados en tales condiciones son
comunes en la literatura. Aleaciones como el Hastelloy B, Incoloy 825, Alloy 20 y en algunos
casos AISI 316 pueden ser aceptables para esta etapa del proceso, ademas algunos
materiales no metalicos tales como grafito, plasticos fluorizados, carburo de silicio y acero
forrado en vidrio tienen un comportamiento aceptable en presencia de H,SO, liquido a bajas

temperaturas.
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Materiales en contacto con la fase liquida o vapor a temperaturas sobre el punto de

ebullicién y a menos de 450 °C

El calentamiento y la posterior evaporacion del H,SO,4 caen dentro de esta categoria, donde
el H,SO, puede presentarse como liquido caliente o como vapor. En esta etapa un material
como el Acero Inoxidable 316L (SS 316L) o el 310 son buenas opciones; sin embargo en las
pruebas realizadas por Coen Porisini solo se analizo el comportamiento del SS 316L por
periodos prolongados de tiempo, el cual mostré un excelente desempefio produciéndose

solo una capa delgada de corrosién bajo las condiciones del proceso.

Materiales en contacto exclusivo con vapores a temperaturas entre 450-900 °C

Debido a que no existe mucha informacion disponible sobre la resistencia de materiales
metalicos en contacto con productos de descomposicion H,SO, a altas temperaturas, la
seleccion de los materiales se realizd en base a las pruebas de laboratorio realizadas por
Coen Porisini [29].

De todos los materiales investigados, el Inconel 617 y el SS 310 estuvieron entre los mas
destacados, ademas estan disponibles comunmente en el mercado. Una diferencia
importante es su maxima temperatura de operacion, 1000 °C para el Inconel 617, mientras
s6lo 700 °C para el acero inoxidable SS 310. El Inconel 617 es una aleacién muy resistente
bajo atmdsferas oxidantes, y en un experimento realizado a 950 °C por un periodo de 3000 h
se observd una profundidad maxima de corrosion de 0,06 mm con la formacién una capa

muy delgada de corrosion.

6.1.2 Materiales seleccionados

Para el caso de los materiales en contacto con H,SO, liquido a bajas temperaturas, el Alloy

20 es un material que se adecua perfectamente a los requerimientos del proceso.

El uso de SS 316L, a una temperatura maxima de 545 °C, en las condiciones experimentales
en las que se operaron durante los ensayos de Coen Porisini, no revelé problemas
particulares de corrosion. No se recomienda utilizar esta aleacion a una temperatura mas

alta; en este caso es preferible usar SS 310. Por lo tanto el material seleccionado para la
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zona en contacto con la fase liquida o vapor a temperaturas sobre el punto de ebullicion y a

menos de 450 °C es el acero Inoxidable SS 316L.

Equipos de pruebas construidos en Inconel 617 no evidenciaron efectos preocupantes de
corrosion en las pruebas en las que se basa la seleccién, por lo cual es el material
seleccionado en este proyecto a condiciones donde las temperaturas superan los 450 °C,
pero se deben mantener bajo los 1000 °C, ya que se desconoce como responde el material

ante temperaturas superiores.

Es preciso sefalar que los equipos sometidos a altas temperaturas requieren de algun tipo

de aislamiento, para lo cual se pueden utilizar ladrillos refractarios o lana de SiO..

Finalmente, para tener una visibn mas clara de los materiales seleccionados, se puede
encontrar mayor informacion acerca de los usos y propiedades de los materiales en el Anexo
D.

6.2 Disefio de equipos

6.2.1 Disefo de estanques acumuladores

Existen cuatro equipos en la planta que sirven como estanques de acumulacion donde uno
de ellos posee un serpentin con agua de enfriamiento para disminuir la temperatura del

acido:

e T-1: su funcion es mantener un stock de acido proveniente de faenas mineras y
enviarlos hacia el estanque de enfriamiento.

e T-2: es un estanque cuya funcion es enfriar la alimentacion, para ello esta previsto de
un serpentin por donde circula agua de refrigeracion.

e T-3: sirve como pulmdn del acido proveniente del espesador. Envia producto hacia
los evaporadores.

e T-4: este equipo acumula acido concentrado proveniente del C-3 para luego enviarlo

al reactor R-1.
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Los estanques antes mencionados se deben disefar para contener acido sulfurico a
concentraciones sobre 40%, en fase liquida y a temperaturas en el rango de 20-80 °C. Para

asegurar la homogeneidad en el producto es necesario estanques cuenten con agitadores.

Puesto que en el punto 6.1.2 se menciona que para las condiciones expuestas uno de los
materiales mas adecuados es el Alloy 20, se seleccionara este material para el disefio de los

estanques.

Cuerpo y cabezales del estanque

Considerando una capacidad de almacenamiento de 6 h para la alimentacion y 1h para los
acumuladroes intermedios, es posible obtener la capacidad minima de cada equipo tal y

como se aprecia en la Tabla 14.

El disefio de los estanques se realizara bajo la norma APl 650 Anexo A: disefio de estanques

de almacenamiento pequefios con orientacion vertical [30].

Equipo | Volumen minimo (m?®)
T-1 30,00
T-2 5,00
T-3 4,97
T-4 2,14

Tabla 14 Volumen minimo requerido por estanques acumuladores del proceso

La norma [30] sugiere dimensiones de estanques en base a su volumen minimo, las cuales

aparecen en la Tabla C.12 del Anexo C y se resumen en la Tabla 15.

Equipo Diametro (pulg.) Largo (pie)
T-1 106 18
T-2 64 9
T-3 64 9
T-4 64 6

Tabla 15 Dimensiones de estanques acumuladores del proceso
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La presion dentro del estanque esta dada por:

P, =pgh+FR Ec. 29

Considerando las dimensiones dadas en la Tabla 15 y los datos de densidad (obtenidos de

Fig. B.2 del Anexo B), se tiene:

Densidad acido al 45%: p,q, = 1300 kg/m®

Densidad 4cido al 80%: p,., = 1700 kg /m?®

Pr_4=1300-98-(18-0,3048)+ 101325 =171.222 Pa
Pr_, =1300-98-(9-0,3048)+101325 = 136.273 Pa
Pr_5 =1300-98-(9-0,3048)+101325 =136.273 Pa
Pr_4, =1700-98 - (6 - 0,3048) + 101325 =131.793 Pa

Para calcular el espesor del estanque se utiliza la ecuacion de ASME [31] para presion
interna.

P;r;

SN A S— Ec. 30
f-E—0.6P,

Para resolver esta ecuacion, se considera lo siguiente:

o Espesor de corrosion (ic): 3 mm
e Factor de seguridad de 3 para el f,4, (60.000/3 psi = 137.857.143 kPa)

¢ Eficiencia de soldadura de 0,85
Con esto se obtienen los siguientes espesores:

171222 - (32 - 25,4)

tT*'] = +3:4,18 mm
137857143 - 0,85 -0,6 - 171222

136273 - (32 25,4)

tr, = +3=395mm
137857143 -0,85-0,6 - 136273
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.o 136273 - (32 25,4)
7= 7137857143 -0,85 - 0,6 - 136273

P 131974 - (32 - 25,4)
T4 137857143 -085-0,6 - 131974

+3=3,95mm

+3=391mm

Los espesores calculados para los 4 estanques bordean el orden de los 4 mm, sin embargo
comercialmente se pueden encontrar planchas estandarizadas de espesor minimo 5 mm,

por lo tanto ese es el espesor seleccionado, el cual asegura que el equipo no colapse.

Para el cabezal inferior se considerara una tapa plana soldada al equipo y debido a que ira
apoyado en superficie no es necesario un espesor mayor al del cuerpo del equipo, sin
embargo la norma APl 650 recomienda un espesor minimo de 6 mm para tapas de fondo
[30].

Por otro lado para el cabezal superior, se considera como techo cénico del estanque y segun
la norma API 650 Anexo A [30] debe tener una pendiente superior a 9,5° e inferior a 37°; en
este caso se considera una pendiente pequefia de 10°. Segun esta norma, el espesor del
techo esta definido por la Ec.31, donde D representa el diametro del estanque en m, H la
altura del estanque en m, G la gravedad especifica y E la eficiencia de soldadura. El espesor

de corrosion considerado es de 3 mm.

[ _49D(H-03)G

. Ec. 31
E145

49 (106 - 0,0254) - (18 - 0,3048 —0,3) - 13

tT*'] = 085145 +3:3,6 mm

(- 49-(64-00254):(9:03048-03)-13 o .,
0,85-145

[, = 49:(64:00254)-(9-03048-03)-13 5 5,
0,85-145

(= 4:(64:00254)-(6:03048-03)17 o5y 0
0,85-145

Al igual que el manto, se considera un espesor comercial de 5 mm para los cabezales

superiores de los 4 estanques.
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Boquillas

Estos estanques poseen boquillas de entrada y salida para el liquido, de similares
caracteristicas, ademas de una boquilla de venteo para evitar aumentos de presién por
llenado y vaciado y boquilla para un vidrio de nivel. Para el disefio se considera una
velocidad de liquido de 2 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C).

e Diametro de las boquillas (alimentacion y descarga) calculadas mediante la Ec.32

D, =,~— Ec.32

Para el disefio de las boquillas se consideran los siguientes flujos:

Estanque | Flujo Masico Densidad (Ver Fig. B.2, Anexo B)
T-1 M2 = 6500 kg/h (Ver Pag. 76, Cap.4) 1300 kg/m®
T-2 M4 = 6500 kg/h (Ver Pag. 77, Cap.4) 1300 kg/m®
T-3 M6 = 6460,63 kg/h (Ver Pag. 79, Cap.4) 1300 kg/m®
T-4 M20 = 3634,1 kg/h (Ver Pag. 82, Cap.4) 1700 kg/m®

4-((6500/1300)/3600 1 Y
Db(T—1) =\/ ( ) ) =117

2. 0,0254

Se selecciona un diametro de 1%, con estov =1,75 m/s

4-((6500/1300)/3600 1 "
Db(T—2) = \/ ( ) ) =117

2.7 0,0254

Se selecciona un diametro de 14", con esto v =1,75 m/s

=117"

D _ [4((6460,63/1300)/3600) 1
) 2.z 0,0254

Se selecciona un diametro de 14", con esto v =1,74 m/s

=0,77"

D _ [4((3634,1/1700)/3600) 1
o 2.z 0,0254

Se selecciona un diametro de 34", con esto v = 2,08 m/s
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Diametro de la boquilla de venteo: se puede considerar similar a las boquillas de

alimentacion y descarga de cada uno de los estanques.

Indicador de nivel: se consideran boquillas de 1 2" dado que coinciden con las

dimensiones estandares de vidrios de nivel disponibles comercialmente.

Agitador del estanque

Se considera un agitador de hélices, que gira sobre un eje vertical, formado por 6 aspas, las

cuales

giran a velocidades bajas 0 moderadas en el centro del tanque, impulsando al liquido

radial y tangencialmente, sin que exista movimiento vertical respecto del agitador.

Consideraciones de diseno

Disefno

Diametro de la paleta (d): se considera un diametro de 0,5 veces el diametro del

estanque. En el caso de los 4 estanques, se considera un diametro de 32 pulg.

Longitud de la paleta (L): se considera una longitud de 5/6 veces la longitud del

estanque.
Velocidad de giro (N): es deseable 1 rps, pero comercialmente se dispone de motores
de 37, 45, 56, 68, 84, 100, 125, 155, 190, y 320 rpm; por lo tanto se considera un

motor de 68 rpm.

Ancho de la paleta (W): se considera un ancho de 1/8 veces el diametro de la paleta.

Para calcular la potencia del motor del agitador se supone un sobredimensionamiento de

25% empleando la siguiente formula [32]:

P=125-P,-p-N°-d° Ec. 33

Po: Numero de Potencia
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p: Densidad (kg/m?®)
N: Velocidad de Giro de las paletas (rpm)

d: Diametro de las paletas (pulg.)

El Nimero de Potencia se obtiene de la Tabla C.7 (Anexo C) y esta en funcién del Numero

de Reynolds [32], el cual se calcula como:

2 -
Re=N9"p Ec. 34
y7i
Hyo = Hya = e =0,9248 cP (Ver Fig.B.4, Anexo B)
Hyoo = 2,572 cP (Ver Fig.B.4, Anexo B)
. (53 - 2,
Re, , - (68/60) - (53 0,0251) 1300 _, 007 470
09248 - 10~
. . 2,
Re, , = (68/60)-(32 0,02i4) 1300 _ 511.212
1904 -10
. . 2,
Re, , = (68/60)-(32 0,02i4) 1300 _ 511.212
1904 -10
. . 2,
Re, , - (68/60)-(32-0,0254)“ -1700 _ 494883

2572-107°

El numero de Potencia en funcién de los nimeros de Reynolds obtenidos, se obtiene de la

Tabla C.7 del Anexo C. Los valores obtenidos se indican a continuacion:

Po;_, =f(Res_4)=2

Po; , =f(Re; ,)=25
Po, , =f(Rer_3)=25
Po; , =f(Re;_,)=25

Estos valores se reemplazan en la Ec.33 para obtener la potencia requerida para cada uno

de los agitadores como se muestra a continuacion:

P; ,=125-2-1300 - (68/60)° - (53 - 0,0254)° =20917 W =281HP =~ 30 HP
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P;_, =125251300:(68/60)3-(32:0,0254)° =2098 W =281HP ~ 3HP

Pr_s =1252,51300-(68/60)%:(320,0254)° =2098 W =281HP =~ 3HP

P, , =125251700:(68/60)%:(32:0,0254)° =2743 W =367HP =~ 3%, HP

p : Velocidad de Ancho :
Agitador | o 05T (?)tL:?g.) Pangt;g(gﬂ?g.) Elire Prlicias MPO?Z‘?”&?)
(rpm) (pulg.)
T-1 53 180 68 6 30
T-2 32 90 68 4 3
T-3 32 90 68 4 3
T-4 32 60 68 4 3%
Tabla 16 Caracteristicas de disefio de Agitadores de estanques

Dimensionamiento Serpentin

El estanque T-2 esta previsto de un serpentin para enfriar el fluido desde una temperatura de
70 °C hasta 30 °C. Las dimensiones del serpentin se calculan mediante las ecuaciones de
transferencia de calor [33]:

q:h'ﬁ'D'L'ATLMTD EC.35
h=(k/D)-Nu Ec. 36
Nu =0,027 - Re*8pPr'’3 Ec. 37

De acuerdo a los calculos de balance de masa y energia, el flujo de agua de refrigeracion
requerida es de 33,4191 m%h (Ver Pag. 77, Cap.4). Para este flujo un diametro del serpentin
de 3” Sch40 (Di = 3,068”; Dy = 3,5”) entrega una velocidad de 1,94 m/s, lo cual esta dentro
del rango aceptable de velocidades de liquidos por caferias (Ver Tabla C.15, Anexo C). De

esta manera, con q = 226.214 kcal/h (Ver Pag.77, Cap.4) se tiene:

Hagi-act = 0,8904 cP (Ver Fig. B.1, Anexo B)

Kag1act =0,5257 keal | h—m°C (Ver Fig. B.1, Anexo B)

Cp(ae1-acty = 0,9663 kcal 1 kg°C (Ver Fig. B.1, Anexo B)

po_ 4m__ 4334191

_ _ ~170.345
7Dy 7(3068-0,0254)-(0,8904 - 3,6)
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_C,u 09663 -(0,8904 - 3,6)
k 05257

Pr =5,89

Nu =0,027-(170.345)°8-(5,89)"° = 7467

__ 05257 4467-50373 keallhm?oC
306800254
(70 - 25) - (30 —18)
AT, oo = _ 2496 °C
LMTD(T-2) ) (70 25)
(30—-18)

El largo del serpentin es:

q 226.214

haDAT,,;, 50373 7-(3068-0,0254) 24,96

6.2.2 Disefo del espesador

Para disefar este equipo se recomienda utilizar el método desarrollado por Burgos y Concha
[34], el cual es explicado en mayor detalle en el Anexo C.7. Este método es una variante del
clasico método de Cloe y Clevenger, pero incorpora parametros que pueden jugar un rol

importante a la hora de disefiar un equipo.

En cuanto a la forma del equipo, este es de cuerpo cilindrico, abierto a la atmdsfera y con un
cabezal inferior de tipo cénico. La inclinacion del cabezal esta dada por el disefio ya que este
proporciona la altura de la zona de clarificacién [35]. El cabezal posee una boquilla en el
fondo, para evacuar los sélidos, por lo tanto es necesario que el equipo esté montado sobre
una estructura metalica ubicada a cierto nivel del suelo; ademas posee boquillas de

alimentacion y descarga de liquidos.

Segun lo sugerido en la seccion 6.1, se debe considerar que el espesador debe ser

construido en Alloy 20.
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Dimensionamiento del espesador

Como se menciond anteriormente, para obtener las dimensiones del espesador se utilizo el
algoritmo de calculo planteado por Burgos y Concha (Ver Anexo C, secciéon C.7), el cual

entrega los resultados que se muestran en la Tabla 16.

Concentracion | Settling Velocity | Flujo batch | Area Espesador Diametro
Sélido (v/v) - 10%(m/s) (kg/m?:s) (m?) Espesador (m)
0,0020 573 0,043 2,2 1,7
0,0358 305 0,041 2,0 1,6
0,0516 201 0,039 1,9 1,6
0,0674 147 0,037 1,7 1,5
0,0832 113 0,035 1,6 1,4
0,0990 90 0,033 1,4 1,3
0,1148 74 0,031 1,2 1,2
0,1306 61 0,030 0,9 1,1
0,1464 52 0,028 0,7 0,9
0,1622 44 0,026 0,3 0,7
0,1780 38 0,025 0,0 0,0

Tabla 17 Resultados Simulacién por el Método Burgos y Concha [34]

De los resultados proporcionados por la simulacion se puede observar que el diametro
maximo es de 1,7 m; por lo tanto se debe tomar este como diametro de disefio. Por otro lado,
las condiciones de disefio [35] proponen las siguientes relaciones de alturas para un equipo

de seccidn variable solo en la zona 3

Seccion1  :  10% Altura total
Seccion2 :  60% Altura total
Seccion 3  :  30% Altura total

Considerando un tiempo de residencia de 20 min, el volumen del espesador sera de:

V, ,=5" 20 _ 167 m?
60

133



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Por otro lado, el volumen total del espesador esta dado por:

2
v, = ;z-DT (m “h, + %3} Ec. 38

De esta manera, se tiene:

2
1,67 = 7z-(1’z) (% +0,6h+ 0,3hj

h=0,786 m~08m

Cuerpo y cabezales del espesador

La presion dentro del espesador esta dada por:

P,_,=1300-9.8-08+101325=111517 Pa

Utilizando la ecuacion de ASME para presion interna, donde se considera un factor de
seguridad de 3 para el f,gm (60000 psi, ver Anexo D), una eficiencia de soldadura de 0,85 y

un espesor de corrosion de 3 mm, se tiene:

t= 111517 - 085 1000 + 3 = 381 mm

(60000 /11)7.101325) L085-0.6-111517

Dado que comercialmente se disponen de planchas de 5 mm, se considera este espesor

para la construccién del equipo.
El cabezal inferior, puede ser calculado con la ecuacion de ASME para cabezales conicos:

il Ec. 39

t=
cosa-(f-E-06-P,)
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donde a =artg (0’8 ' 0’3j =15,8°

111517 - (17/2)
20000 - 101325
147

t=

-1000 + 3 =1145 mm

COS15,8°( ‘0,85—0.6'111517j

El espesor calculado para el cabezal conico es de 11,45 mm que en planchas estandar es de

12 mm.

Boquillas Espesador

El acido alimentado al espesador es bombeado desde el estanque de enfriamiento e ingresa
al espesador mediante la misma caferia de transporte del acido, la cual esta sumergida justo
en el centro del espesador hasta 3 pies (recomendado en [34]). Para la salida del acido, el
espesador posee una boquilla en la parte superior, de manera que el acido fluya por rebalse.

En la parte inferior, el cabezal posee una boquilla de salida para los sélidos.

Las velocidades consideradas para el disefio de las boquillas corresponden a 2 m/s para

liquido y 0,1 m/s para fluidos viscosos.

Boquilla de alimentacién de acido

M4 =6500 kg /h (Ver Pag.77, Cap.4)
s = 1300 kg /m® (Ver Fig.B2, Anexo B)

V4 =6500/1300=5m*/h

[ 45
Dalim(L—‘l) = m ) 1000 = 29,7 mm

Se selecciona un diametro de 1 74” pulg. (31,8 mm). Con estov =1,75 m/s
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Boquilla de descarga de acido

M6 = 6460,63 kg/h (Ver P4g.79, Cap.4)
Pues = 1300 kg /m? (Ver Fig.B2, Anexo B)

V6 =6460,63/1300 =497 m®/ h

[ 4-497
Diescii1) = 53600 1000 = 29,64 mm

Se selecciona un diametro de 1 %4 pulg. (31,8 mm). Con esto v =1,74 m/s

Boquilla de descarga del precipitado

M5 =39,78 kg/h (Ver Pag.79, Cap.4)
Pus = 2000 kg /m® [25]

4-(39,78/2000)
Dorigos(1) = 0,1- 7 - 3600

Se selecciona un diametro de 3/8 pulg. (9,53 mm). Con esto v = 0,08 m/s

1000 = 8,38 mm

Agitador del espesador

Para el disefio del agitador se tienen en cuenta las siguientes consideraciones:

Se consideran aspas del tipo compuerta (Anexo C, Fig. C.7) que son las mas adecuadas

para espesadores [35].

e Diametro del aspa (d): se considera un diametro de 0,5 veces el diametro del

estanque. d = 850 mm.

e Longitud del aspa (L): se considera la altura de la seccidén no variable del espesador.
L=0,56 m.

e Velocidad de giro (N): se considera un motor de 68 rpm.

136



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

¢ Ancho del aspa (W): se considera un ancho de 1/5 veces el diametro del aspa. W =
170 mm

Se supone un sobredimensionamiento de 1.25 empleando la Ec.33.

Con estas consideraciones, el Numero de Reynolds dado por la Ec. 34 es

_ Nd*p
y7s

Re

Uye =09248 cP (Ver Fig.B.4, Anexo B)

Pue =1300 kg/m®  (Ver Fig.B.2, Anexo B)

_ (68/60)-(850/1000)?-1300

0924810 =1.151.042

Re,

Para este numero de Reynolds y agitadores de aspas tipo compuerta, el numero de potencia

que entrega la Fig. C.7 (Anexo C) es Po = 2,1.

Por lo tanto, aplicando la formula de potencia (Ec.33) se tiene:

P, . =125211300-(68/60)%-(17/2)° =2204 W =295HP ~ 3HP

: : Velocidad de :
: Diametro Longitud : Ancho Aspas Potencia
Agitador Giro
Aspa (mm) Aspa (mm) (mm) Motor (HP)
(rpm)
L-1 850 560 68 170 3
Tabla 18 Caracteristicas de disefo de Agitador de Espesador L-1
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6.2.3 Disefo Evaporadores

El disefo considera evaporadores del tipo tubo corto con recirculacion mediante termosifon.
Los evaporadores se han calculado mediante el procedimiento iterativo descrito en el Anexo
C, en esta seccion se mostraran los calculos realizados para la ultima iteracion de cada

equipo.

Consideraciones Generales:

e Tubos de 32" 14BWG (D; = 0,584 pulg. = 0,0148 m; espesor 0,083 pulg. = 2,1 mm)
(Tabla C.18, Anexo C)

e Tubos cortos de 1500 mm

¢ Configuracion de tubos triangular con pitch de 15/16 pulg. (0,0238 m)

e Pasos por tubos: 1

e Coeficiente de pelicula lado vapor (incluyendo ensuciamiento): 1500 BTU/h pie? °F
(7323,62 kcal/h m? °C) [33]

e Factor de ensuciamiento lado tubos 0,002 h pie? °F/BTU (0,00041 h m? °C/kcal).
(Tabla C.1, Anexo C)

e Conductividad térmica Tubos SS 316L: 12,6554 kcal/h m °C (Tabla D.1, Anexo D)

e Presion Operacion C-1: 3,675 atm (372,27 kPa) (Ver Cap.4, Pag.80)

e Presion de Operacion C-2: Presion de saturacion del agua a la temperatura de
operacion de C-2 (87,5 °C); P(87,5) = 51,021 kPa (Ver Tabla C.8, Anexo C)

e Presioén Operacion C-3: 3 psi (20,68 kPa) (Ver Pag.83, Cap.4)

e Presion Critica Acido C: 20066,16 kPa (Fig.B.5, Anexo B)

o Coeficiente de transferencia por conveccién natural(h,c) = 1000 W/m?°C [37]

¢ Velocidad recomendada para liquidos: 1-3 m/s (Tabla C.15, Anexo C)

¢ Velocidad recomendada para vapor: 30-60 m/s (Tabla C.15, Anexo C)

o Coeficientes de transferencia de calor obtenidos en la penultima iteracién (Ver Tablas
C.9, 10y 11, Anexo C):
C-1: U, =9354kcal /lh-m?-°C
C-2: U, =784,46 kcal |lh-m*.°C

C-3: Up=7752kcal lh-m?*-°C
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Calculo Evaporador C-1

Diserio del equipo
Datos requeridos:

e Q. ,=89704586 kcal /h (Ver Pag. 85, Cap.4,)

Valores obtenidos en la pendultima iteracion del calculo del evaporador C-1 (Ver Tabla C.9,
Anexo C):

e Upec =9354 keal |h—m?°C

e Temperatura vapor de calefaccién = 125,8 °C

o Temperatura liquido en ebullicién = 103,4 °C

Q 897045,86

A= = =4281m?
U-AT 9354-(1258-1034)

Numero de Tubos estimados:

po=— 2 4281 _6138

Do “Liupo = 7 - 0,0148-7-15
De Tabla C.3, Anexo C

Numero de Tubos reales:  n, =618

Diametro Carcasa: D, =27 pulg (0,6858 m)
Area real y U requerido:

A =n D, L, -7=618 700148 -15=431m?

real —

U __Q _ 89704586
T ALAT 431225

=925 kcal | h—m?°C

Estimacion coeficiente de transferencia del fluido al interior de los tubos:
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p =P 371221 40186
P,  20066,16

El factor de correccion de presién de Mostinsky esta dado por la Ec. C.12 (Ver Anexo C):
F,=18-P,°"" =18.0,0186"" =0,914

Mediante las Ecs. C.13, C.14 y C.15 (Ver Anexo C) se obtiene el coeficiente de nucleo en

ebullicion:

q- A
Ny - 77 Dotuboy * Ltubo

G- (897045,86/0,86) _ 1880146 W /m”
618 -7-(0,75-0,0254)-15

h,, =0,00417 - PS*° -(q)°" - F, Ec.C.13

h,, =0,00417 - (20066,16)*% - (18801,46)*" - 0,914 = 34811 W /m?*°C

h,, =2993,7 kcal | hm*°C

0,75
F, =1+01. 0’785—'2Db—1 Ec.C.14
(P, 1D, D,
[ 0,785 -0.6858 ore
F, =1+01- e -1| =184
(0,0238/(0,75 - 0,0254))? - (0,75 - 0,0254)
hb:hnb'Fb +hnc EC. C.15

h, = h; =29937 - 184 + 860 = 6368,41 kcal | hm?°C

El coeficiente de pelicula para el lado del vapor se considera 7323,62 kcal/h m? °C, con esto
y el valor calculado del coeficiente por el lado de la carcasa es posible calcular el coeficiente

global de transferencia de calor dado por la Ec. C.16 (Ver Anexo C).

1
D. In(D. /D,
U, ={(i+RDi)(DO /D,)+M+i+RDO} Ec.C.16
h; 2ktubo ho

1
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-1
o = 0,01905 . 1 1000041 |+ 0,01905 - In(0,01905/0,0148) N 1
0,0148 | 6368,41 2-12,6554 7323,62

Dado que el valor del Up calculado es mayor que el requerido, se acepta el disefo.
Calculo de boquillas Evaporador C-1
e Entrada liquido lado tubos:

Velocidad considerada: 1,5 m/s (Tabla C.16, Anexo C)
Flujo liquido: M10 = 3285,87 kg/h (Ver Pag.87, Cap.4)
Densidad M10 (acido sulfdrico a x4, = 0,516): 1400 kg/m?® (Fig.B.2, Anexo B)

Area boquilla:

A F_ ((3285,87/11;100)/3600) 000043 m?
v )

Diametro boquilla:

DzJﬂ =10001/M =234 mm
T T

Diametro Seleccionado: 1", Sch40 (D; = 1,049” = 26,6 mm)°. Con esto v = 1,17 m/s
e Salida mezcla L/V lado tubos:

Velocidad considerada: 1,5 m/s [37]

Flujo total: M10 = 3285,87 kg/h (Ver Pag.87, Cap.4)

Flujo vapor: M10420 = 1525 kg/h (Ver P4g.87, Cap.4)

Presién de operacién: 3,674 atm (Ver Pag.80, Cap.4)
Temperatura de operacién: 103,4 °C (Ver Tabla C.8, Anexo C)
Densidad liquido: 1700 kg/m® (Fig. B.2, Anexo B)

°Ver Anexo C.9
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De acuerdo al método descrito en el Anexo C para el dimensionamiento de piping y boquillas

para flujo en 2 fases, se obtienen los siguientes calculos:

Calidad del vapor (Ec.C.46):
_ MVapor _ 1525

Xc_1 = = = 0,464
M, 328587
Prosor = R-T _0082-(1034+273) _ 0,467 kg /m"®
P-PM 3,674 -18

Densidad homogénea (Ec.C.47):

—1
Phom = [X/pVapor + (1 - X)/pLiquido]

Prom(c_1) = 0,464/0,467 +(1-0,464)/1700]" = 1,006 kg /m®

Coeficiente de hueco (ey) (Ecs.C.48 y C.49):

SR = +/ PlLiquido ! Prom
SR._, =4/1700/1,006 = 41,1

X
E =
v X+SR‘(1_X)'(pVapor /pLiquido )

; B 0,464
Y€ 70,464 + 411- (1-0,464) - (0,467 /1700)

=0,987

Densidad en dos fases (Ec.C.50):
ptp =&y - pvapor + (1 — &y ) : pLiquido

P, = 0987 - 0,467 +(1-0,987)-1700 = 22,56 kg / m’

Flujo en dos fases (Ec.C.51):
M., 328587

F — total
pp 2256

=14565m®/h
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Area boquilla:

F _ (145,65/3600) — 0027 m?
v 1,5

A=

Diametro boquilla:

D:Jﬂ =10001/4'0’027 =185,4 mm
T T

Diametro Seleccionado: 8”, Sch80 (D; = 7,625” = 193,68 mm)°. Con esto v = 1,37 m/s

e Entrada vapor lado carcasa:

Velocidad considerada: 25 m/s (Tabla C.15, Anexo C)
Flujo vapor: MS = 1723,1 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)
Presion del vapor: 1,36 atm (Ver Pag.83, Cap.4)
Temperatura del vapor: 125,8 °C (Ver Pag.83, Cap.4)

Flujo volumétrico vapor:

_M-R-T 172371-0,082-(125,8 +273)

= = =23018m®/h
P.PM 136-18

Area boquilla:

F _(23018/3600) _ 0,026 m?
v 25

A=

Diametro boquilla:

D=1/ﬂ =10001/M =1819 mm
Vs /s

Diametro Seleccionado: 8", Sch80 (D; = 7,625” = 193,7 mm)®. Con esto v = 21,7 m/s
e Salida Liquido Lado Carcasa
Velocidad considerada: 1,5 m/s (Tabla C.16, Anexo C)

Flujo condensado: C1 = 1723,1 kg/h (Cap.4, Pag.86)
Densidad liquido: 938 kg/m?® (Extrapolado de Tabla B.1, Anexo B)

P Ver Anexo C.9
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Area boquilla:

A F_ 723,1/51928)/3600) 000034 m?
v )

Diametro boquilla:

D= /ﬂ =1000 /M =20,8 mm
T Vs

Diametro Seleccionado: 34", Sch40 (D; = 0,824” = 20,93 mm)“. Con esto v = 1,48 m/s
Calculo de espesores Evaporador C-1
¢ Disefio Manto Cilindrico y Cabezales
o Disefio a Presion Interna

El espesor del manto se calculara bajo el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIl
Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. Las consideraciones de
disefio de intercambiadores de calor fueron tomadas la norma TEMA (Tubular Exchanger
Manufacturers Association) [39]. A continuacion se indican todas las consideraciones para el

diseno:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presién de diseno: se considera la minima presiéon aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?).

Espesor de corrosiéon: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

Esfuerzo maximo de disefo = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2=27/2=13,5 pulg =0,3429 m (Ver Pag.139)

Se considera un cabezal superior del tipo TEMA A (Channel & Removable Cover) [39] y un
cabezal inferior del tipo TEMA L (Removable Channel with Flat Cover) [39].

El espesor requerido se calcula mediante la Ec.40:

9Ver Anexo C.9
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PR,
t= (m} + Loorrosion Ec. 40

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

o[ PR, torosion = 1000 - 00527 - 0,3429 +3=3367 mm
SE+04P 57,88 - 0,85 + 0,4 - 0,0527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

e Diseno Tubos

Dado que para el disefio del evaporador se consideraron tubos 14BWG (espesor = 2,1 mm),

los calculos consistiran en una verificacion del espesor de los tubos seleccionados.

o0 Disefio a presion interna

El diseno a presion interna se lleva a cabo mediante la Ec.41, teniendo las siguientes

consideraciones:

Material: Acero Inoxidable AISI 316

Presién de diseno: se considera la minima presiéon aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?).

Temperatura de disefio” = Temperatura de operacion + 28 °C = 125,8 + 28 = 153,8 °C
Espesor de corrosion: 1,6 mm [37]

Factor de soldadura = 0,85

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2—-t=(0,75-0,0254)/2-0,0021=0,00742 m

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

P +t 00500 = 1000 - 00527 - 0,00742 +16 = 1608 mm
SE+04P 57,88 - 0,85+ 0,4 - 0,0527

" Ver criterio en Anexo C, punto C.8.2
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Debido a que el espesor seleccionado es mayor al calculado a presién interna se acepta el

espesor del tubo seleccionado.

o Disefio a presion externa

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes calculos:
L 1500

— =Y _7874

D, (075 254)

Dy _(075-254) .-
t 2.1

De Tabla C.13 (Anexo C): A= 0,015

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.

Para Acero Inoxidable AlSI 316, Temperatura de disefio = 153,8 °Cy A = 0,015
B =13,76

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presién externa maxima disponible (Pa):

_ 4.B  4.1376
AT 3D, /t)  3-907

= 2,022 kg | mm?

Debido a que la presion externa maxima tolerada por los tubos es mayor a la presién de

disefio de los tubos se acepta el espesor seleccionado.
Calculo acumulador de evaporador C-1

Para el calculo del acumulador se considera una velocidad critica del vapor dada por la sgte.

ecuacion [46]:

B 457 | Piq _

Ve = ook 1 Ec. 41
100\ Pyaper

Para el disefio del equipo se consideran los siguientes datos:
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Densidad de vapor = 0,467 kg/m® (Ver Pag.142)
Densidad de liquido = 1400 kg/m® (Ver Fig.B.2, Anexo B)
Flujo Vapor = 829,7 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)

Flujo Liquido producto = 5631,2 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)
Flujo Liquido reflujo = 3285,87 kg/h (Ver Pag.87, Cap.4)

Reemplazando los datos en la Ec.41, se tiene:

v —ﬂ ﬂ—1—25m/s
€7 100 | 0,467 ’

A= (829,7/0;127)/3600 0197 m?

D = |40 45
w

Fio oroq = (5631,2/1400)/60 = 0,067 m* /min

liq pro

F

liq refijo = (3285,87/1400)/60 = 0,039 m® /min
Se consideran los sgtes tiempos de acumulacion para el liquido [46]:
Tiempo de acumulaciéon de producto = 10 min

Tiempo de acumulacion de reflujo = 5 min

De acuerdo a estos tiempos de acumulacién se obtiene el volumen de liquido requerido:

%

lig pro

, =0067-10 =067 m®

V, =0,039-5=0,195 m®

lig reflujo

Se selecciona el mayor volumen de liquido V = 0,67 m®

Segun bibliografia [46], la minima altura de disengaging para vapor de agua corresponde a

750 mm. Con esta altura y considerando una relacion L/D : 2/1, se tiene lo siguiente:
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(075+h)=2-D

D2 . . 075

-h=0,67

Mediante un tanteo se obtienen los valores que satisfacen

ambas ecuaciones: D]
D=0901m
h=105m

La altura total del acumulador es: 0,75+1,05=18 m

Calculo de espesores acumulador evaporador C-1

e Diseno manto cilindrico

El espesor del manto se calculara bajo el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIl
Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. A continuacion se indican

todas las consideraciones para el disefio:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presion de disefio: 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?) (Ver Anexo C.8.2)

Espesor de corrosiéon: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

Esfuerzo maximo de disefo = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D/2=0,901/2=0,45m

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

t= L + tcorrosion =1000 - 00527045 +3=348 mm
SE+04P 57,88 -0,85+0,4-0,0527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)
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¢ Diseno de Cabezales
o0 Disefio a presion interna

Se consideran cabezales toriesféricos. El calculo a Presion Interna se rige por el criterio
sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-32 Formed Heads, and Sections,

Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido se calcula a través de las Ecs.48 y 49:

Dado que Ll/icr < 16,67 se considerara L/icr = 16,67. Se considera ademas una eficiencia de
soldadura de 0,85, un espesor de corrosiéon de 3 mm y L = D = 901 mm. De acuerdo a esto

se tiene:

1 L] 1
M _Z{3+\/;} —Z[3+«/16,67]—1,77

__PLM_ B 0,0527 - 901-177 3385 mm
(2-S-E-02-P) ©m" ~(2.57.88.0,85-0,20,0527) !

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.

Calculo Evaporador C-2

Diserio del equipo

Andlogamente al C-1, se calcula el evaporador C-2. Los calculos se muestran a

continuacion:
Datos requeridos:

e Q,,=488047,19 kcal /h (Ver Cap.4, Pag. 86)

Valores obtenidos en la pendultima iteraciéon del calculo del evaporador C-2 (Ver Tabla C.10,
Anexo C):

L UD(C—2) = 784,46 kCa/ /h . m2 . OC

o Temperatura vapor de calefaccién = 100,7 °C

149



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

e Temperatura liquido en ebulliciéon = 87,5 °C

e Presion de operacion: 51,021 kPa

_ Q _ 48804719 _ 4713 m?
U-AT 784,46-(100,7-87,5)
Numero de Tubos estimados:
n=— A 4713 _ 67576

Do Lyps -7 00148715

tubo

De Tabla C.3, Anexo C

Numero de Tubos reales:  n, =729

Diametro Carcasa: D, =29 pulg (0,7366 m)

Area real y U requerido:

A n,-D,-L -7=729-7-00148 -15 =50,84 m?

real —

Q 488047,19

Upg = = = 727,24 kcal | h—m?°C
A-AT 5084-(100,7-87,5)

Estimacion coeficiente de transferencia del fluido al interior de los tubos:

p_P 51021 o000
P; 20066,16

F,=18-P°"" =18.0,0025"" = 0,65

Q (488047,19/0,86)

= =86716 W /m?
N, -7 Dogyvoy  Luvo 729+ 7 +(0,75-0,0254) - 15

a:

A

h,, =0,00417 - PS* - (q)°" - F, = 0,00417 - (20066,16)** - (86716)"" - 0,65 =1440,18 W /m?°C
h,, =1238,55 kcal | hm?°C

0,75
F - 1+o,1{ 0,785-D, 0,785 -0,7366 )_1} 189

0,75
_ PP 4] —1401-
(P, ID,)? D, } {(0,0238/(0,75 -0,0254))% - (0,75 - 0,0254
h,=h =h,-F,+h_ =123855-189+860 = 3200,86 kcal / hm>°C

150



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Al igual que para el disefio del evaporador C-1, el coeficiente de pelicula para el lado del
vapor se considera 7323,62 kcal/h m? °C, con esto y el valor calculado del coeficiente por el

lado de la carcasa es posible calcular el coeficiente global de transferencia de calor:

-1
D, In(D, /D,
UD:|:(i+RDi)(Do/Di)+M+l+RDo:|
h; 2ktubo ho

I

1
o2 = 1 1£0,00041]. 0,01905 N 0,01905 - In(0,01905/0,0148) N 1
3200,86 0,0148 2-12,6554 7323,62

Up(c_2) = 79592 kcal | hm*°C

Dado que el valor del Up calculado es mayor que el requerido, se acepta el disefio.
Calculo de boquillas Evaporador C-2
e Entrada liquido lado tubos:

Velocidad considerada: 1,5 m/s (Tabla C.16, Anexo C)
Flujo liquido: M14 = 2248,5 kg/h (Pag.87, Cap.4)
Densidad M14 (acido sulfdrico a x4 = 0,62): 1500 kg/m® (Fig.B.2, Anexo B)

Area boquilla:

4 F _ ((22485/1500)/3600) _ o0 -

v 15

Diametro boquilla:

D= %A 10004000028 _ 055 mm
T T

Diametro Seleccionado: 34", Sch40 (D; = 0,824” = 20,93 mm)°®. Con esto v = 1,21 m/s
e Salida mezcla L/V lado tubos:

Velocidad considerada: 1,5 m/s [37]
Flujo total: M14 = 2248,5 kg/h (Pag.87, Cap.4)

° Ver Anexo C.9
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Flujo vapor: M14,0 = 804,37 kg/h (Pag.87, Cap.4)

Presién de Operacion C-2: Presidon de saturacion del agua a la temperatura de operacién de
C-2 (87,5); P(87,5) = 51,021 kPa = 0,503 atm (Ver Tabla C.8, Anexo C)

Temperatura de operacién: 87,5 °C (Ver Tabla C.8, Anexo C)

Densidad liquido: 1700 kg/m?® (Fig. B.2, Anexo B)

De acuerdo al método descrito en el Anexo C.11 para el dimensionamiento de piping y

boquillas para flujo en 2 fases, se obtienen los siguientes calculos:

Calidad del vapor:

_ MVapor _ 804,37

XC*2 = = = 0,36
Moy, 22485

_ R-T 0082-(875+273)
Pvapor(C-2) = P.PM - 0,503.18

=326 kg/m®

Densidad homogénea:

Prom(c-2) = X! Prapor + (1= X)] Priquise ] | =[0,36/3,26 +(1-0,36)/1700] ' =9,02 kg / m°

Coeficiente de hueco (gy):

SR 5 =/ Priquido | Prom =~1700/9,02 =13,72

X 0,36 ~
Ve TSR (- x)( Pvapor | Piguizo)  0,36+13,72-(1-0,36) - (3,26/1700)

Densidad en dos fases:

Pipc-2) = €v * Puapor (1= €v) " PLiquiao = 0,96 - 3,26 +(1-0,96) - 1700 = 7113 kg/m®

Flujo en dos fases:

F= Moo _ 22485 3161m*/h
Pip 7113

Area boquilla:

F = (3161/3600) =0,0059 m?
v 1,5

A=
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Diametro boquilla:

D= 1/M = 10001/M =86,67 mm
7T 7T

Diametro Seleccionado: 3%”, Sch80 (D; = 3,678” = 93,42 mm)'. Con esto v = 1,28 m/s
e Entrada vapor lado carcasa:

Velocidad considerada: 25 m/s (Tabla C.15, Anexo C)
Flujo vapor: M9 = 829,73 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)
Presién del vapor: 3,674 atm (Ver Pag.80, Cap.4)
Temperatura del vapor: 103,4 °C (Ver Tabla C.8, Anexo C)

Flujo volumétrico vapor:

_M-R-T 829,730,082 -(103,4 +273)
- P.-PM 3674 -18

=387,25m°/h

Area boquilla:

F _ (387,25/3600) — 00043 m?
v 25

Diametro boquilla:

D= ‘/ﬂ = 1000JM =7399 mm
7 7

Diametro Seleccionado: 3", Sch80 (D; = 3,016” = 76,6 mm)®. Con esto v = 23,24 m/s

A=

e Salida liquido lado Carcasa

Velocidad considerada: 1,5 m/s (Tabla C.16, Anexo C)
Flujo condensado: M9 = C2 = 829,73 kg/h (Pag.84, Cap.4)

Area boquilla:

A F_ ((829,73/110500)/3600) 000015 m?
v )

'Ver Anexo C.9
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Diametro boquilla:

p= |22 10002209015 _ 1585 mm
V4 T

Diametro Seleccionado: %2”, Sch80 (D; = 0,546” = 13,87 mm)°®. Con esto v = 1,52 m/s
Calculo de espesores Evaporador C-2
¢ Disefio Manto Cilindrico y Cabezales
o Disefo a Presion Interna

Utilizando los mismos criterios que el evaporador C-1 se tienen las siguientes

consideraciones de diseino:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presion de operacién: 51,021 kPa

Presion de disefio: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?)

Temperatura de disefio" = Temperatura de operaciéon + 28 °C = 87,5+ 28 =115,5 °C
Espesor de corrosiéon: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2=29/2=14,5 pulg=0,3683 m

Se considera un cabezal superior del tipo TEMA A (Channel & Removable Cover) y un
cabezal inferior del tipo TEMA L (Removable Channel with Flat Cover). El calculo a Presion

Interna es idéntico al del manto.

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

= ]+t = 1000 00527 - 0.3683 +3=339mm
SE +04P 57,88 -0,85 + 0,4 - 0,0527

“ Ver criterio en Anexo C, punto C.7.2
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Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)
o Disefio a presion externa

Debido a que el evaporador C-2 opera a vacio (51,021 kPa), estara sometido a presion
externa, por lo que es necesario realizar un chequeo al equipo disefiado a presién interna a
fin de aceptar o rechazar el disefio. La presion maxima a la que estara sometida el equipo

externamente corresponde a la presién atmosférica, es decir 0,0103 kg/mm?.
Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes resultados:

L 15

= =201
s 2-(0,3683 +0,005)

D,
D, 2-(0,3683+0,005)
t 0,005

De Tabla C.13 (Anexo C): A = 0,00037

=149,32

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 115,5 °C y A = 0,00037
B=3,45

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presion externa maxima disponible (Pa):

P, = 4-B _ 4345 =0,0308 kg / mm?
3-(D,/t) 314932

Debido a que la presién externa maxima tolerada por los cabezales (presion de disefio) y la
carcasa es menor a la maxima presidn externa disponible, se acepta el espesor

seleccionado.

e Diseno Tubos

Dado que para el disefio del evaporador se consideraron tubos 14BWG (espesor = 2,1 mm),
los calculos consistiran en una verificacion del espesor de los tubos seleccionados. Se tienen

en cuenta las siguientes consideraciones:
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Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presion de disefio: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?)

Temperatura de disefio' = Temperatura de operacion + 28 °C = 103,4 + 28 = 131,4 °C
Espesor de corrosion: 1,6 mm [37]

Factor de soldadura = 0,85

Esfuerzo maximo de disefo = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2—-t =(0,75-0,0254)/2-0,0021=0,00742 m

o0 Disefio a presion interna

Reemplazando cada valor en la Ec.41 se obtiene:

t=| o +tomosion = 1000 - 00527 - 0,00742 +16 = 1608 mm
SE+04P 57,88 - 0,85+ 0,4 - 0,0527

Debido a que el espesor seleccionado es mayor al calculado a presion interna se acepta el

espesor del tubo seleccionado.
o Disefo a presion externa

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes calculos:
L 1500

— =Y _7874

D, (075-254)

Dy _(075:254) ¢
t 21

De Tabla C.13 (Anexo C): A= 0,015
El factor B se obtiene de la Norma Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable AlSI 316, Temperatura de disefo = 131,4 °Cy A =0,015

B =13,04

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presién externa maxima disponible (Pa):

¥ Ver criterio en Anexo C, punto C.8.2

156



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

_ 4.B 41304

) = = =192 kg / mm?
3.(D,/t) 3.907

Debido a que la presidon externa maxima tolerada por los tubos es mayor a la presion de

disefio de los tubos se acepta el espesor seleccionado.
Calculo acumulador de evaporador C-2

Para el disefio del equipo se consideran los siguientes datos:
Densidad de vapor = 3,26 kg/m® (Ver P4g.152)

Densidad de liquido = 1500 kg/m* (Ver Fig.B.2, Anexo B)
Flujo Vapor = 933,1 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)

Flujo Liquido producto = 4698,1 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)

Flujo Liquido reflujo = 2248,5 kg/h (Ver Pag.87, Cap.4)

Reemplazando los datos en la Ec.41, se tiene:

vy = H57 1900 4 698 mys
100 | 3.26
A _(0331/326)/3600 (o0, o
098

D - |*008 4am
VA

Fio orog = (4698,1/1500)/60 = 0,052 m® / min

q pro

F

liq reflujo

=(2248,5/1500)/60 = 0,025 m*® /min

Se consideran los sgtes tiempos de acumulacion para el liquido [46]:
Tiempo de acumulaciéon de producto = 10 min

Tiempo de acumulacion de reflujo = 5 min

De acuerdo a estos tiempos de acumulacién se obtiene el volumen de liquido requerido:

Vi oo = 0,052 -10 = 0,52 m®

lig pro
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%

lig reflujo = 0,025-5=0,125 m®

Se selecciona el mayor volumen de liquido V = 0,52 m®

Segun bibliografia [46], la minima altura de disengaging para vapor de agua corresponde a

750 mm. Con esta altura y considerando una relacion L/D : 2/1, se tiene lo siguiente:

(075+h)=2-D

D2 . . 0.75

-h=0,52

Mediante un tanteo se obtienen los valores que satisfacen

ambas ecuaciones: D]
D=0843 m
h=093m

La altura total del acumulador es: 0,75+0,93 =168 m

Calculo de espesores acumulador evaporador C-2

e Diseno manto cilindrico

o Disefo a presion interna

El espesor del manto se calculara bajo el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIl
Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. A continuacion se indican

todas las consideraciones para el disefio:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presion de disefio: 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?) (Ver Anexo C.8.2)
Temperatura de diseno: 115,5 °C (Ver Anexo C.8.2)

Espesor de corrosién: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

Esfuerzo maximo de disefo = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
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Radio interno: D/2=0,843/2=042 m

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

t= PR + 1 sorrosion = 1000 - 00527042 +3=345mm
SE+04P 57,88 -0,85+0,4-0,0527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

0 Chequeo a presion externa

La presion maxima a la que estara sometida el equipo externamente corresponde a la

presién atmosférica, es decir 0,0103 kg/mmz.

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes resultados:

L 168 _1g7
D, (0,843 +2-0,005)
Dy _ (0843+2:0005) ¢

t 0,005
De Tabla C.13 (Anexo C): A = 0,00013

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 115,5 °C y A = 0,00013
B=43

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presién externa maxima disponible (Pa):

4.B 4.43
PA= =
3.(D,/t) 3-1706

=0,0336 kg / mm?

Debido a que la presion externa maxima tolerada por el manto (presién de disefio) es mayor

a la maxima presiéon externa disponible, se acepta el espesor seleccionado.
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¢ Diseno de Cabezales
o0 Disefio a presion interna

Se consideran cabezales toriesféricos. El calculo a Presién Interna se rige por el criterio
sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-32 Formed Heads, and Sections,

Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido se calcula a través de las Ecs.48 y 49:

Dado que Ll/icr < 16,67 se considerara L/icr = 16,67. Se considera ademas una eficiencia de
soldadura de 0,85, un espesor de corrosiéon de 3 mm y L = D = 843 mm. De acuerdo a esto

se tiene:

1 L] 1
M _Z{3+\/;} —Z[3+«/16,67]—1,77

__PLM_ B 0,0527 - 843 177 338 mm
(2-S-E—-02-P) ™"~ (2.57:88.0,85-0,20,0527) ’

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.

o Disefo a presion externa

La verificacion del cabezal sometido a presién externa se lleva a cabo siguiendo el criterio
sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-33 Formed Heads, Pressure on
Convex Side. La presibn maxima a la que estara sometida el equipo externamente

corresponde a la presién atmosférica, es decir 0,0103 kg/mm?.

Para el céalculo a presion externa de cabezales elipticos, el célculo es similar y se sigue el
mismo procedimiento mostrado en el Anexo C.8.2, pero se utilizan las Ecs.44 y 45.

Reemplazando en las Ec.44 y 45, se tienen los siguientes resultados:

4. 0125 0425 o0
(R, /t) (843/2)/5

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
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Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 115,5 °C y A = 0,0015
B =6,328

B 6328

Pa = = = 0,038 kg / mm?
(D, /t) (843/5)

Debido a que la presion externa maxima tolerada por los cabezales es mayor a la maxima

presion externa, se acepta el espesor seleccionado.

Calculo Evaporador C-3

Diserio del equipo

Andlogamente a los evaporadores C-1 y C-2, se calcula el evaporador C-3. Los calculos se

muestran a continuacion:
Datos requeridos:

o Q. ,=56592515 kcal /h (Ver Cap.4, Pag. 86)
Valores obtenidos en la pendultima iteraciéon del calculo del evaporador C-3 (Ver Tabla C.11,
Anexo C):

e Upc.s =7752kcallh-m?-°C

o Temperatura vapor de calefaccién = 83,2 °C

o Temperatura liquido en ebullicion = 70,9 °C
Q 565925,15

= = =59,35 m?
U-AT 7752-(83,2-70,9)
Numero de Tubos estimados:
n=— A 9935 _g5097

Dupo - Lyp, -7 00148715

tubo

De Tabla C.3, Anexo C

Numero de Tubos reales:  n, =962
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Didmetro Carcasa: D, =33 pulg (0,8382 m)

Area real y U requerido:

Ao =0, D, L, -7=962-00148 15 7 = 67,1 m?

real —

Q 565925,15

reqg = = =685,7 kcal | h—m?°C
A-AT 671-(83,2-709)

V)

Estimacion coeficiente de transferencia del fluido al interior de los tubos:

p-P __2088 4501
P, ~ 20066,16

F,=18-P,°" =18-0,001°" =056

Q (565925,15/0,86)

= =76199 W/ m?
Ny -7 Dovoy * Lupo 962+ 7+ (0,75 -0,0254) - 15

q-=
h,, =0,00417 - PS*° - (q)°" - F, =0,00417 - (20066,16)** - (7619,9)° - 0,56 =1133,4 W /m?*°C
h,, = 974,7 kcal | hm?°C

o785-0, " _ ... 0,785 - 0,8382 1
(P, 1D,)? - D, " | (0,02381/(0,75-0,0254))° - (0,75 - 0,0254)

Fb=1+o,1-[ =199

h, =h; =h,, -F, +h,, =9747-199 + 860 = 27997 kcal | hm?°C

Al igual que para el disefio de los otros evaporadores (C-1 y C-2), el coeficiente de pelicula
para el lado del vapor se considera 7323,62 kcal/h m? °C, con esto y el valor calculado del

coeficiente por el lado de la carcasa es posible calcular el coeficiente global de transferencia

de calor:
1
1 D,In(D,/D;) 1
Up =|(—+Rp)D,/D)+—2—"2 174 __+R
D {(hi+ pi (Do, 1 D) + Koo +h0+ Do:|
1
UD(Ciz): 1 +0,00041 .0,01905+0,01905-In(0,01905/0,0148)+ 1
2799,7 0,0148 2-12,6554 7323,62
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Dado que el valor del Up calculado es mayor que el requerido, se acepta el disefio.
Calculo de boquillas evaporador C-3
e Entrada liquido lado tubos:

Velocidad considerada: 1,5 m/s (Tabla C.16, Anexo C)
Flujo liquido: M18 = 5642,05 kg/h (Pag.87, Cap.4)
Densidad M18 (acido sulfdrico a x,0 = 0,8): 1650 kg/m® (Fig.B.2, Anexo B)

Area boaquilla:

A F_ ((5642,05/11 250)/3600) 000063 m?
v ,

Diametro boquilla:

D= %A 10004900083 _ 5535 mm
T T

Diametro Seleccionado: 1%, Sch80 (D; = 1,278” = 32,46 mm)". Con esto v = 1,15 m/s
e Salida mezcla L/V lado tubos:

Velocidad considerada: 1,5 m/s [37]

Flujo total: M18 = 5642,05 kg/h (Pag.87, Cap.4)

Flujo vapor: M18y,0 = 957,43 kg/h (Pa4g.87, Cap.4)

Presién Operacion C-3: 3 psi (20,68 kPa = 0,204 atm) (Pag.83, Cap.4)
Temperatura de operacién: 70,9 °C (Ver Tabla C.8, Anexo C)
Densidad liquido: 1700 kg/m® (Fig. B.2, Anexo B)

De acuerdo al método descrito en el Anexo C.11 para el dimensionamiento de piping y

boquillas para flujo en 2 fases, se obtienen los siguientes calculos:

Calidad del vapor:

x _ MVapor _ 957,43 _
" M, 564205

“Ver Anexo C.9
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R-T 0082-(709+273)
P.PM 0,204 -18

=768 kg/m®

pvapor(C—S)

Densidad homogénea:

Promc-3) = X! Puapor +(1=X)] Prguao | =[01717,68+(1-0,17)/1700] "' = 44,2 kg / m®

Coeficiente de hueco (ey):

SR 5 =\ Priguito ! Prom =+1700/44,2 = 6,2

X 017
fve =3 TSR (1- X)(Pyapor ! Priguia) 017 +62-(1-017)-(7,68/1700)

Densidad en dos fases:

Pi(c-3) = €v * Puapor + (1= 60) " Priquao = 087 - 7,68 +(1-0,87)-1700 = 227.7 kg /m°

Flujo en dos fases:

F =Moo _ 504205 _ o428 m3 1
pp 2277

Area boquilla:

A_F _(2478/3600)

=0,0046 m?
v 15

Diametro boquilla:

D= 1/M = 10001/M =76,53 mm
7T 7T

Diametro Seleccionado: 3", Sch40 (D; = 3,068” = 77,92 mm)*. Con esto v = 1,44 m/s
e Entrada vapor lado carcasa:

Velocidad considerada: 25 m/s (Tabla C.15, Anexo C)
Flujo vapor: M13 = 933,1 kg/h (Pag.84, Cap.4)

*Ver Anexo C.9
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Presién del vapor: Presion de saturacién del agua a la temperatura de operacion de C-2
(87,5); P(87,5) = 51,021 kPa = 0,503 atm (Ver Tabla C.8, Anexo C)
Temperatura del vapor: 87,5 °C (Ver Tabla C.8, Anexo C)

Flujo volumétrico vapor:

_M-R-T 9331-0,082-(87,5+273)

= = =30465m°/h
P.PM 0,503 -18

Area boquilla:

E _ (3046,5/3600) — 0,034 m?
v 25

A=

Diametro boquilla:

D= 1/M = 10001/M =208,06 mm
7T 7T

Diametro Seleccionado: 8”, Sch10S (D; = 8,329” = 211,6 mm)’. Con esto v = 24,06 m/s
e Salida liquido lado Carcasa

Velocidad considerada: 1,5 m/s (Tabla C.16, Anexo C)
Flujo condensado: C3 = 933,1 kg/h (Cap.4, Pag.86)

Area boquilla:

A F_ ((933,1/1(1)(;0)/3600) 000017 m?
v ,

Diametro boquilla:

D= ,/ﬂ :1000,/M =14,71mm
T T

Diametro Seleccionado: %2", Sch40 (D; = 0,622” = 15,8 mm)". Con esto v = 1,32 m/s

Y Ver Anexo C.9
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Calculo de espesores Evaporador C-3

e Disefio Manto Cilindrico y Cabezales

o Disefio a Presion Interna

Utilizando los mismos criterios que los evaporadores C-1 y C-2 se tienen las siguientes

consideraciones de diseno:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presion de operacién: 20,68 kPa

Presion de disefio: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?)*

Temperatura de disefio” = Temperatura de operacion + 28 °C = 70,9 + 28 = 98,9 °C

Espesor de corrosiéon: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2=33/2=16,5 pulg=0,4191m

Se considera un cabezal superior del tipo TEMA A (Channel & Removable Cover) y un
cabezal inferior del tipo TEMA L (Removable Channel with Flat Cover). El calculo a Presion

Interna es idéntico al del manto.

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

t = |+ fogn = 1000 00527 - 04191 +3=345mm
SE +04P 57,88 - 0,85+ 0,4 - 00527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

“ Ver criterio en Anexo C, punto C.8.2

166



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

o Disefio a presion externa

Debido a que el evaporador C-3 opera a vacio (20,68 kPa), estara sometido a presion
externa, por lo que es necesario realizar un chequeo al equipo disefiado a presion interna a
fin de aceptar o rechazar el disefio. La presion maxima a la que estara sometida el equipo

externamente corresponde a la presién atmosférica, es decir 0,0103 kg/mm?.

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes calculos:

L 15 =177
D, 2-(0,4191+0,005)
Dy _2:(04191+0005) o0

t 0,005
De Tabla C.13 (Anexo C): A = 0,00027

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable AlISI 316, Temperatura de disefio = 98,9 °C y A = 0,00048
B=2,36

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presion externa maxima disponible (Pa):

P, = 4-B _ _4-236 =0,019 kg / mm?
3-(D,/t) 3-169,64

Debido a que la presidon externa maxima tolerada por los tubos es mayor a la presion de

disefio del manto y la carcasa, se acepta el disefio propuesto.

e Diseno Tubos

Dado que para el disefio del evaporador se consideraron tubos 14BWG (espesor = 2,1 mm),
los calculos consistiran en una verificacion del espesor de los tubos seleccionados. Se tienen

en cuenta las siguientes consideraciones:

Material: Acero Inoxidable SS 316L
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Presion de disefio: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?)*

Temperatura de disefio®® = Temperatura de operacién + 28 °C = 87,5+ 28 =115,5 °C
Espesor de corrosiéon: 1,6 mm

El factor de soldadura = 0,85

Esfuerzo maximo de diseno = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2—-t =(0,75-0,0254)/2-0,0021=0,00742 m

o0 Disefio a presion interna

Reemplazando cada valor en la Ec.41 se obtiene:

= PR +1t 00500 = 1000 - 00527 -0,00742 +16 = 1608 mm
SE +04P 57,88 - 0,85+ 0,4 - 0,0527

Debido a que el espesor seleccionado es mayor al calculado a presion interna se acepta el

espesor del tubo seleccionado.
o Disefio a presion externa

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C (Pag. 235), se tienen los siguientes

calculos:

L1500 _zaq
D, (0,75-254)

& _ (0,75-254) _907
t 21

De Tabla C.13 (Anexo C): A =0,015

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable AlSI 316, Temperatura de diseno = 115,5°Cy A =0,015
B=12,53

# Ver criterio en Anexo C, punto C.7.2
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Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presidon externa maxima disponible (Pa):

4.B 41253
PA: =
3.(D,/t)  3-907

=184 kg / mm?

Debido a que la presion externa maxima tolerada por los tubos es mayor a la presion de

disefio de los tubos se acepta el espesor seleccionado.
Calculo acumulador de evaporador C-3

Para el disefio del equipo se consideran los siguientes datos:
Densidad de vapor = 7,68 kg/m® (Ver Pag.164)

Densidad de liquido = 1650 kg/m® (Ver Fig.B.2, Anexo B)
Flujo Vapor = 1064 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)

Flujo Liquido producto = 3634,1 kg/h (Ver Pag.82, Cap.4)

Flujo Liquido reflujo = 5642,05 kg/h (Ver Pag.87, Cap.4)

Reemplazando los datos en la Ec.41, se tiene:

v, =57 1650 4 4668 m/s
100 | 7,68
p - (1064/768)/3600 000 o
0,668

D = |*00%8 orm
VA

F. .., =(36341/1650)/60 = 0,037 m? /min

liq prod

F

lig reflujo

= (5642,05/1650)/60 = 0,057 m® /min

Se consideran los sgtes tiempos de acumulacion para el liquido [46]:
Tiempo de acumulaciéon de producto = 10 min

Tiempo de acumulacion de reflujo = 5 min

169



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

De acuerdo a estos tiempos de acumulacién se obtiene el volumen de liquido requerido:

Viig proa = 0,037 -10 =0,37 m®

Vliq reflujo — 0,057 -5= 0,285 m3

Se selecciona el mayor volumen de liquido V = 0,37 m®

Segun bibliografia [46], la minima altura de disengaging para vapor de agua corresponde a

750 mm. Con esta altura y considerando una relacion L/D : 2/1, se tiene lo siguiente:

(0,75+h)=2-D

2 075
D™ -7 h_037

Mediante un tanteo se obtienen los valores que satisfacen

ambas ecuaciones: D
D=0,77m

h=0,794 m

La altura total del acumulador es: 0,75+ 0,794 =1544 m

Calculo de espesores acumulador evaporador C-3
¢ Disefio manto cilindrico
o0 Disefio a presién interna
El espesor del manto se calculara bajo el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIl
Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. A continuacion se indican
todas las consideraciones para el disefo:
Material: Acero Inoxidable SS 316L
Presion de disefio: 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?) (Ver Anexo C.8.2)

Temperatura de diseno: 98,9°C (Ver Anexo C.8.2)

Espesor de corrosiéon: 3 mm
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Factor de soldadura (E) = 0,85
Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D/2=0,77/2=0,385m

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

(PR ) _1000. 00527 - 0,385 +3=341mm
SE+04P 57,88 0,85+ 0,4 -0,0527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)
0 Chequeo a presion externa

La presion maxima a la que estara sometida el equipo externamente corresponde a la

presion atmosférica, es decir 0,0103 kg/mm?.
Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes resultados:

Lo 1544 108
s (0,77 +2-0,005)

D
Dy _ (0,77 +2-0,005)
t 0,005

De Tabla C.13 (Anexo C): A = 0,00025

=156

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 98,9 °C y A = 0,00025
B=3,5

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presién externa maxima disponible (Pa):

_ 4.B _ 4.35
A7 3.(D,/t) 3-156

=0,03 kg / mm?
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Debido a que la presion externa maxima tolerada por el manto (presion de disefio) es mayor

a la maxima presion externa disponible, se acepta el espesor seleccionado.
e Disefio de Cabezales
o Disefo a presion interna

Se consideran cabezales toriesféricos. El calculo a Presién Interna se rige por el criterio
sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-32 Formed Heads, and Sections,

Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido se calcula a través de las Ecs.48 y 49:

Dado que Ll/icr < 16,67 se considerara L/icr = 16,67. Se considera ademas una eficiencia de
soldadura de 0,85, un espesor de corrosién de 3 mm y L = D = 770 mm. De acuerdo a esto

se tiene:

M=1{3+ ,A}i[mam]ﬂ,n

icr 4

_ P-L-M ity o= 0,0527 - 770 -177 32373 mm
(2-S-E-02-P) (2-57,88-0,85-0,2-0,0527)

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.

o Disefo a presion externa

La verificacion del cabezal sometido a presidén externa se lleva a cabo siguiendo el criterio
sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-33 Formed Heads, Pressure on
Convex Side (31]. La presién maxima a la que estara sometida el equipo externamente

corresponde a la presion atmosférica, es decir 0,0103 kg/mm?.
Para el calculo a presion externa de cabezales elipticos, el calculo es similar y se sigue el

mismo procedimiento mostrado en el Anexo C.8.2, pero se utilizan las Ecs.44 y 45.

Reemplazando en las Ec.44 y 45, se tienen los siguientes resultados:

172



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

A_ 0125 0125 o0
(R,/t) (770/2)/5

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 98,9 °C y A = 0,0016
B =6,82

B 682
(D, /t)  (770/5)

= 0,044 kg | mm?

Debido a que la presion externa maxima tolerada por los cabezales es mayor a la maxima

presién externa, se acepta el espesor seleccionado.

6.2.4 Diseio Condensador

Para el disefio del condensador se han considerado los siguientes criterios:

e Intercambiador Tipo AEU

e Vapor por Carcasa; Agua de Enfriamiento por tubos

e Approach de 15°C en lado del vapor condensante

o Coeficiente de Transferencia = 1.000 kcal/h-m?-°C

e Tubos %" 16BWG (Diametro Externo = 0,01905 m; Diametro Interno = 0,01575 m)
e Pitch Triangular de 15/16”

e Largotubos:2m

¢ Material Tubos: SS 316L (Conductividad Térmica: 12,7 kcal/h-m-°C [40])

e 6 pasos por tubo

e Coeficiente de ensuciamiento lado tubos: 0,0003 h-m?-°C/kcal (Tabla C.1, Anexo C)

e Coeficiente de ensuciamiento lado carcasa: 0,0001 h-m?-°C/kcal (Tabla C.1, Anexo C)

Dimensionamiento Equipo

Segun los calculos de balance de masa y energia desarrollados en el Cap.4 se tienen los
siguientes datos:
Qc.4 = 675993,3 kcal/h (Calculado en Pag. 88, Cap.4)
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Temperatura de entrada vapor (Tu19): 70,9 °C (Ver Tabla C.8, Anexo C)
Temperatura de salida condensado (Ty21): 55,9 °C (Ver P4g.88, Cap.4)
Temperatura de entrada agua fria (Tag2): 20 °C (Ver P4g.88, Cap.4)
Temperatura de salida agua caliente (Tacz): 40 °C (Ver Pag.88, Cap.4)
Flujo agua de enfriamiento (AE): 34.978,44 kg/h (Ver Pag.88, Cap.4)
Flujo vapor (M17): 1064 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)

De tablas anexas se obtienen los datos adicionales necesarios para los calculos:

Agua de enfriamiento:

Densidad = 996 kg/m® (Tabla B.1, Anexo B)

Viscosidad = 0,8 cP (Tabla B.1, Anexo B)

Conductividad térmica = 0,52 kcal/h-m°C (Tabla B.1, Anexo B)
Capacidad calorifica = 0,97 kcal’kg°C (Tabla B.1, Anexo B)

Basandose en el procedimiento descrito en el Punto C.6 del Anexo C, se tienen los

siguientes calculos:

Diferencia media logaritmica de temperaturas:
_ (70,9-40)-(55,9-20)

= ~3334°C
In((70,9 — 40) /(55,9 — 20))
R (709-559) 445 p- (40-20) _ 49
(40 — 20) (70,9 — 20)

ConR=0,75y P = 0,39 se obtiene (de Fig. C.5, Anexo C) F = 0,96
AT, =F-AT,, =096-33,34 =32°C

Area de transferencia:
Q 6759933

Acy= = =2112 m?
AT, -U 32-1000

Numero de tubos:

n, Aca  _ 2112 =176,45

“L.z-D, 2 7001905
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Chequeo pasos por tubo y velocidad:

_ AE-(n,/n;)  (34978,44/3600)-(6/176,45)
Pac -7 (D?14) 996 - 7 - (0,015752 / 4)

=17m/s

Velocidad del liquido en el rango recomendado, por lo tanto se aceptan 6 pasos por tubos.

De Tabla C.3, Anexo C:
Numero de Tubos reales = 204
Diametro Carcasa = 17,25” (0,4382 m).

Area real:

Ac,=n,-L-7-D, =204-2.7-0,01905 = 24,41 m*

Coeficiente de transferencia de calor requerido:
Q 675993,3

Upg = = = 865,14 kcal | m*h°C
Nyreary " Dy *Ligpo - AT,, 204 -7-0,01905 - 2- 32

Coeficiente de transferencia lado tubos:
4.AE-(n_/n . .

Re, (np/n;)) _4-3497844 (6/204) _ g oor

7-D,-u 7-0,01575-(0,8-3,6)
Pr, - #-Cp) _(08-36)-097 _537
k ), 0,52

h, =Di.o,ozs.Ret‘”‘-Prt”3 Ec.C.26
0,52 0,8 1/3 2

.= -0,023 -28877%8 . 537" = 492285 kcal | m*h°C

0,01575

Coeficiente de transferencia lado carcasa:

T, = (Taz1 + Tac2) _ (55,9 +40) = 47.95°C
2 2
T, = (Twng ZTM21) _ (70,9"2'55,9) - 634°C
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T, =075-T,, +025-T, Ec.C.28
T, =0,75-47,95+0,25 - 634 =518 °C

Datos del condensado a T; =518 °C (Tabla B.1, Anexo B):
k, =0,553 kcal /m? -h-°C

Densidad de agua a 55,9 °C: 985 kg/m®
Densidad de vapor a 70,9 °C: 0,13 kg/m®

rr= M7 Ec.C.30
L-n;
r =L4m=15,35 kg/m-h
2-(204)
k3 ( B ) 1/3
h, =152.| L PP Pv) g Ec.C.29
3 . . —_— . . 2 1/3
h, —152. 0,553° - 985 -(985-0,13)-9,8 - (3600°) _ 8560 keal / m2heC
4.19-1535
Coeficiente global de transferencia de calor:
_ -1
U, =| 2e +D°'”(D°/D’)+i+—Rd"D°+Rdo} Ec. C.31
_hiDi 2'ktubos ho i
[ 0,01905 0,01905 -In(0,01905/0,01575) 1 0,0003 - 0,01905 -’
Up = + + + +0,0001
| 4922,85-0,01575 2-12,65 8560 0,01575

U, =1032,4 kcal | m*h°C

El coeficiente calculado es mayor al requerido, por lo tanto se acepta el disefio propuesto.
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Boquillas Condensador

Consideraciones:

Velocidad recomendada para liquido: 1,5 m/s (Ver Tabla C.16, Anexo C)
Velocidad recomendada para vapor: 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)
Densidad agua enfriamiento: 996 kg/m> (Tabla B.1, Anexo B)

Densidad de agua a 55,9 °C: 985 kg/m® (Tabla B.1, Anexo B)

Flujo agua de enfriamiento (AE): 34.978,44 kg/h (Ver Pag.88, Cap.4)
Flujo vapor (M17): 1064 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)

Temperatura de vapor: 70,9 °C (Ver Pag.83, Cap. 4)

Presién del vapor: 3 psi (Ver Pag.83, Cap. 4)

e Entrada y Salida Liquido Lado Tubos:

Dado que no existe cambio de fase y solo un aumento de temperatura, se consideran

boquillas similares para entrada y salida del fluido frio que va por tubos.

(AE/p) (34978,44/996)/3600
v 1,5

D= 1000JM =90,97 mm
7

Diametro Seleccionado: 4”, Sch40 (D; = 4,026” = 102,26 mm)®®. Con esto v = 1,18 m/s

A= =0,0065 m?

e Entrada de Vapor lado carcasa

M17-R-T 1064-0,082-(709 +273)

=8167,92m%/h
P.PM (3/14,7)-18

V17 =

V17 (8167,92)
v 3600-25

D= 1000JM =340 mm
7

®® \/er Anexo C.9

A

=0,0908 m?
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Diametro Seleccionado: 14", Sch40 (D; = 13,124 = 333,35 mm)dd. Con esto v =25,99 m/s

e Salida condensado lado carcasa

(1064/985) o 00s oo
3600 -15

D =1000,/4 20902 _ 4596 mm
T

Diametro Seleccionado: 3/4”, Sch80 (D; = 0,742" = 18,85 mm)®. Con esto v = 1,08 m/s

Calculo de espesores

¢ Disefio Manto Cilindrico y Cabezal Superior del Condensador

o Disefo a Presion Interna

Se considera manto cilindrico y un cabezal frontal del tipo TEMA A (Channel & Removable
Cover). Ambos espesores se calcularan bajo el criterio sugerido por la Norma ASME Section
VIII Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. Para el disefio se

tienen las siguientes consideraciones:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presion de operacién: 20,68 kPa

Presion de disefio: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?) %

Temperatura de disefio®™ = Temperatura de operacion + 28 °C = 70,9 + 28 = 98,9 °C

Espesor de corrosiéon: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: D, /2=17,25/2=8,625 pulg=0,219m

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

“Ver Anexo C.9
 Ver criterio en Anexo C, punto C.8.2
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o[ PR, t omosion = 1000 - 00527 - 0,219 +3=3234 mm
SE+04P 57,88 - 0,85 + 0,4 - 0,0527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

o Disefo a Presion Externa

Puesto que la presion del tercer efecto de los evaporadores opera a vacio, el condensador
también opera a vacio por el lado de la carcasa, por lo que se debe verificar el efecto de la
presién externa para este equipo; para ello se utiliza el criterio sugerido por la Norma ASME
Section VIII Div.1 2001 UG-28 Thickness of Shells under External Pressure [31]. La presion
maxima a la que estara sometida el equipo externamente corresponde a la presion

atmosférica, es decir 0,0103 kg/mm?.

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C, se tienen los siguientes resultados:

2

L ~ 4,46

D, 2-(0,219+0,005)

Dy _2:(0219+0005) oo
t 0,005

De Tabla C.13 (Anexo C): A =0,00032

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 98,9 °C y A = 0,00032
B=3,28

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presién externa maxima disponible (Pa):

4B 4.328

Pa = =
3(D,/t) 3-896

= 0,048 kg / mm?

Debido a que la presion externa maxima tolerada por el cabezal superior y el manto es

menor a la maxima presion externa, se acepta el espesor seleccionado.
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e Disefio Cabezal Inferior Condensador

o Disefo a Presion Interna
Se considera un cabezal frontal del tipo TEMA U (Ellipsoidal Cover). El calculo a Presion
Interna se rige por el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-32
Formed Heads, and Sections, Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido se

calcula a través de las ecuaciones que se muestran a continuacion:

P.-D-K
2‘(S'E_01‘P)+tcorrosion

2
K=o [ Ec. 43
6 2b

Para el disefio, se consideran los mismos datos que para el manto y el cabezal superior. Se

Ec. 42

considera ademas b = d/4
Reemplazando los datos en las Ecs. 42 y 43 se tienen los siguientes resultados:
2
Kollop[229] |y
6 2.4,

0,0527-0,4382 -1
2.(57,88-0,85-0,1-0,0527)

t:1000-( j+3=3,23mm

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

0 Chequeo a Presion Externa Cabezal Trasero

Dado que tanto el Condensador opera a vacio por el lado de la carcasa, se debe verificar el
efecto de la presion externa para el cabezal trasero; para ello se utiliza el criterio sugerido
por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-33 Formed Heads, Pressure on Convex
Side. La presiéon maxima a la que estara sometida el equipo externamente corresponde a la

presion atmosférica, es decir 0,0103 kg/mmz.
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Para el calculo a presion externa de cabezales elipticos, el célculo es similar y se sigue el

mismo procedimiento mostrado en el Anexo C.8.2, pero se utilizan las siguientes Ecs.:

pa-_5 Ec. 44
(D, /)

A= 0125 Ec. 45
(R, /1)

Reemplazando en las Ec.44 y 45, se tienen los siguientes resultados:

A 0125 _ 0,125
(R,/t)  (17,25-0,0254/2)/0,005

=0,0028

El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 98,9 °C y A = 0,00028
B =287

B 2,87

Pa = = = 0,032 kg / mm?
(D, /t) _ (17,25-0,0254)/0,005

Debido a que la presién externa maxima tolerada por el cabezal superior y el manto es

menor a la maxima presion externa, se acepta el espesor seleccionado.

=  Diseno Tubos

Dado que para el disefo del condensador se consideraron tubos 16BWG (espesor = 1,6
mm), los calculos consistiran en una verificacion del espesor de los tubos seleccionados. Se

tienen en cuenta las siguientes consideraciones:

Material: Acero Inoxidable SS 316L
Presién de diseno: se considera la minima presiéon aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?)*

Temperatura de disefio®® = Temperatura de operacion + 28 °C = 70,9 + 28 = 98,9 °C

¢ Ver criterio en Anexo C, punto C.7.2
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Espesor de corrosiéon: 1,6 mm

El factor de soldadura = 0,85

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: Diametro Interno/2 = 0,01575/2 = 0,0079 m

o0 Disefio a presién interna

Reemplazando cada valor en la Ec.41 se obtiene:

{ - (Ljncmm ~1000 ( 0.0527 - 00079 ]+‘I,6 ~ 1,609 mm

SEE+04P 57,88 -0,85+04 -0,0527

Debido a que el espesor seleccionado es mayor al calculado a presién interna se acepta el

espesor del tubo seleccionado.

o Disefio a presion externa

Utilizando el procedimiento descrito en el Anexo C (Pag. 235), se tienen los siguientes

calculos:
L2000 45499
D, (0,75-254)
&: (0,75-25,4) _119

t 16

De Tabla C.13 (Anexo C): A= 10,0078
El factor B se obtiene de la Tabla C.14, Anexo C.
Para Acero Inoxidable SS 316L, Temperatura de disefio = 115,5 °C y A = 0,0078

B =8,06

Utilizando la Ec. C.44 se obtiene la presion externa maxima disponible (Pa):
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_ 4.B 4.806

= = =0,903 kg / mm?
3.(D,/t) 3-119

Debido a que la presidon externa maxima tolerada por los tubos es mayor a la presion de

disefio de los tubos se acepta el espesor seleccionado.

6.2.5 Disefio Caldereta

El procedimiento iterativo para calcular la Caldereta se muestra en el Anexo C.3. En esta

seccion se mostraran los calculos realizados para la ultima iteracion del equipo.

Consideraciones:

e Tipo de intercambiador: AKU

e Tubos de %" 16BWG (D; = 0,62 pulg. = 0,0157 m)"

e Largo Tubos: 2000 mm

e Configuracion de tubos: cuadrada con pitch de 17 (0,0254 m)

e Pasos por tubos: 2

e Factor de ensuciamiento lado tubos 0,0003 h m? °C/kcal (Valor sugerido en Tabla
C.1, Anexo C).

e Factor de ensuciamiento lado carcasa 0,0001 h m? °C/kcal (Valor sugerido en Tabla
C.1, Anexo C).

e Conductividad térmica Tubos SS 316: 11,026 kcal/h m °C (Ver Tabla D.1, Anexo D)

e Presioén Critica Agua Caldera: 3208,2 psi (Fig. B.5, Anexo B)

o Coeficiente de transferencia nucleo en ebullicién (h,,) = 1000 W/m?°C (860 kcal/h m?
°C) [37]

¢ Velocidad recomendada para liquidos: 1-3 m/s (Ver Tabla C.16, Anexo C)

e Velocidad recomendada para vapor: 20-50 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)

o Temperatura de Entrada agua caldera: 50 °C.

e Flujo agua de caldera: 1280,3 kg/h

o Coeficiente de transferencia por conveccién natural(h,.) = 1000 W/m**C (860 kcal/h-
m?°C) [37]

TVer Tabla C.17
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Dimensionamiento Equipo

Del balance de masa y energia del Cap.4 (Ver Pag.104, Cap.4) se obtiene el flujo de calor:

Qo5 =1280,3 - (0,9846 - (1258 —50) + 520,6) = 762.076,4 kcal | h

Temperatura media:
_ (900-125,8)-(200-50)

= =380,3°C
In((900 — 125,8)/(200 — 50))
R (900-200) . p_(1258-50) o
(125,8 - 50) (900 - 50)

Con R=9,23y P =0,09 se obtiene F = 0,955 (de Tabla. C.5, Anexo C)
AT, =F-AT,, =0,955-380,3=363,2°C

Area de transferencia:

Upsup) = 232 kcal | h-m? -°C (Calculado en penultima iteracién, Ver Anexo C.3.2)

Q 7620764

Ac 5= = =9,04 m?
U-AT, 3632232

Acs 904

- = = 7552
L-z-D, 2 z-001905

ny

De Tabla C.4, Anexo C:

Numero de Tubos reales:  n, =64

Diametro Carcasa: D, =10 pulg=0,254 m

Q 762076,4

Upg = = =2739 kecal |h-m* -°C
n-m-D,-L-AT,, 64-7-001905-2-3632
A - Q 7620764 __ .o >
" Uy AT, 2739-3632

Coeficiente de transferencia lado tubos:
M26 = M25 = 35725 kg /h (Ver Tabla 10, Cap.4)

M26-(n_/n .
G, = (N, 2,): 35725 (2/64)2 _ 5730219 kg/h-m?
(z14)-D; (z14)-0,01575
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Uyoe =01026 kg/h-m (de Tabla B.4, Anexo B)

Gy -D;  5730219-0,01575

= 879639
Linsas 01026

Re s =

fuzs =0,0183 (de Tabla C.17, Anexo C):
Ky =0,0455 kecal /h-m-°C (Anexo B.6, Anexo B)
Cpy06 = 0,3047 keal | kg - °C (Anexo B.3, Anexo B)

Pr e = [,u-Cp) _ 01026 -0,3047 _ 0,6871
M26

k 0,0455

El Niumero de Nusslt se calcula mediante la Ec.45 [37]:
Pr

f 2/3
Nu = —(Re—1000)- -(1+(D; /L Ec. 46
8( ) (1+12,7-/f 18 -(Pr?’3-1)) (0 )
Nu =M(87963,9_1000). 0,6871 / -(1+(0,01575/2)*'3) = 168,04
8 (1+12,7-/0,0185/8 - (0,6871%'% - 1))
h; = Ky = 20495 168,04 = 485,4 kcal /| h-m? -°C
D, 0,01575

Coeficiente de transferencia lado carcasa:
P.=P/P, =(20+14,7)/3208,2 =0,0108

F,=21-P*" +(9+(1-P?)")-P? =21-0,0108%* +(9+(1-0,01087)")-0,0108” = 0,62
qf =Q/A=762076,4/7,66 = 99.487,8 kcal | h-m? =115.683,5 W | m?
Pc =3208,2 psi = 221137 kPa

h,, =0,0036-P% .qf*" - F, =0,0036 - 22113,7%%° . 115683,5%" - 0,62 =7.776,8 kcal | h-m?°C

0785-D ore 0,785 - 0,254 ore
Fb=1+0,1-[’—"’—1} - o,m{ /89 -0, 11 =132

(P; 1D,)?D, - (0,0254/0,01905) - 0,01905 -
Coeficiente de transferencia por conveccion natural: h, =860 kcal / h - m?°C [37]

hy, =h,,-F, +h, =7776.8-132+860 =11.1254 kcal | h-m>°C

Coeficiente de transferencia global:

DO

D,In(D,/D;) 1 D
UD(C—S):|:D.‘h'+ 02-k0 + —°.

h

-1
Rpi +Rpo }

tubos o i
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0,01905 0,01905 -In(0,01905/0,01575) 1 0,01905

-1
-0,0003 + 0,0001
0,01575 -4854 2-11026 111254 0,01575

Upc_s) = 31164 kcal | h-m?°C

A, - Q __ 7620764 o o

%Sobre dimensionamiento = ((A,., / A, )—1)-100 =((7,66/6,73)-1)- 100 =13,82 %

El area requerida es menor que el area del equipo. El equipo ha sido disefiado con un

sobredimensionamiento del 13,82% por lo cual se concluye que el disefo es apropiado.
e Calculo Domo

Para el agua a 125,8 °C (Extrapolado de Tabla B.1, Anexo B):

oy = 53,6 dinalcm

piq =5781b/pie*  p,,, =00825Ib/ pie®

53,6

lig — P vapor

j=182,1/b/h-pie3

M26 =m,, =1280,3 kg/h =2820,04 b/ h

m, 2820,04

A= = = 2,36 pie?
L-VL (2/0,3048)-182,1

La altura efectiva del liquido en el reboiler se estima considerando 4 pulgadas adicionales al
diametro de la carcasa. Considerando que el nivel de liquido corresponde al 60% del

diametro del domo se tiene:

D - 1 194 pie
=" p 06 P

(Db+4)_(10+4) 1
a 12

lig
hiD=1-06=04
De la Tabla C.6 del Anexo C, se obtiene A =0,29337
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Recalculando:

SA=A-D,? = 029337 - 1942 = 1104 pie>

Dado que el area del segmento del domo calculada es menor que el area del segmento del
domo requerida, se debe recalcular adoptando un nuevo valor para el nivel del liquido.

Después de varias iteraciones, con un nivel de liquido de 48,5% se tiene:

D, =(Db+4):(10+4j 1

— =241 pie
hyq 0,485 /12
h/D=1-0,485=0,515
De la Tabla C.6 del Anexo C, se obtiene A=0,4076

Recalculando:
SA=A- Dd2 =0,4076-2,412 =236 pie2

Finalmente el diametro del Domo seleccionado es 29 pulg. (0,7366 m = 2,42 pie).
Calculo de espesores
= Disefo Manto Cilindrico seccién del haz de tubos y domo
o Disefo a Presion Interna

El espesor del manto se calculara bajo el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIl
Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. Para el disefio se tienen

las siguientes consideraciones:

Material: Acero Inoxidable SS 316L

Presién de operacion: 20 psig (1,4 kg/cm?)

Presion de disefio: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?) %9

Temperatura de disefio® = Temperatura de operacién + 28 °C = 125,8 + 28 = 153,8 °C
Espesor de corrosiéon: 3 mm

Factor de soldadura (E) = 0,85

% Ver criterio en Anexo C, punto C.8.2

187



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).

Radio interno seccion haz de tubos: D, /2=10/2="5 pulg=0,127 m
Radio interno seccion domo: D, /2=29/2=14,5 pulg=0,3683 m

Reemplazando los valores en la Ec.41 se obtiene:

PR,
SE+04P

tiomo = PR +t 00500 = 1000 - 0,0527 - 0,3683 +3=3394 mm
SE+04P 57,88-.0,85+0,4 - 0,0527

0,0527 - 0,127
57,88 -0,85+0,4 - 0,0527

j + tcorrosion =1000 - ( ] +3=3,135mm

t haz de tubos — (

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

e Diseno Cabezales Caldereta

o Diseno a Presion Interna Cabezal Frontal

Se considera un cabezal frontal del tipo TEMA A (Channel & Removable Cover). El calculo a
Presion Interna es similar al del manto ya que se rige por el criterio sugerido por la Norma
ASME Section VIII Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. El
espesor requerido se calcula bajo las mismas consideraciones que el manto y los resultados

se muestran a continuacion:

(PR ) _1000.| 209270127 | 33435 mm
SE+04P 57,88 0,85 + 0,4 -0,0527

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

o Disefo a Presion Interna Cabezal Trasero

Se considera un cabezal frontal del tipo TEMA U (Ellipsoidal Cover). El calculo a Presion
Interna se rige por el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-32
Formed Heads, and Sections, Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido se

calcula a través de las ecuaciones Ec.41y Ec.42.
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Considerando b=d; /4, se tiene:

Bk t0=1ooo.[

~ . 0,0527 - 0,3683 - 1
SE-01-P

57,88-0,85-0,1-0,0527

j+3 = 3,395 mm

Espesor comercial seleccionado para manto y cabezales: 5 mm (espesor minimo comercial)

=  Diseno Tubos

Se ha considerado el paso de los gases calientes a través de los tubos.

Se supone que en el reactor R-1 existe una caida de presion despreciable, por lo tanto se
puede considerar que la presion de entrada al reactor R-2 es igual a la presién de entrada al
reactor R-1, es decir P23 = 1,754 atm. Dado que se calculé la caida de presién en el reactor
catalitico (DP = 0,1428 atm; ver Tabla 13, Cap.5) la presion de operacion de los gases que
van a través de los tubos de la caldereta C-5 sera:

Pcs=1,754 —0,1428 = 1,6112 atm (23,7 psi).

Para el disefio de la caldereta se consideraron tubos 16BWG (espesor = 1,6 mm), por lo que
los calculos consistiran en una verificacion del espesor de los tubos seleccionados. Dado
que externamente existe menor presion (20 psig) se chequeara a presion interna teniendo en

cuenta las siguientes consideraciones:

Material: Acero Inoxidable SS316L

Presion de disefo: se considera la minima presion aceptada por la norma TEMA [39] que
corresponden a 75 psi (5,27 kg/cm? = 0,0527 kg/mm?)™

Temperatura de disefio™ = Temperatura de operacion + 28 °C = 900 + 28 = 928 °C

Espesor de corrosiéon: 1 mm

El factor de soldadura = 0,85

Esfuerzo maximo de disefio = 57,88 kg/mm2 (esfuerzo admisible/3 (Tabla D.1, Anexo D)).
Radio interno: Diametro Interno/2 = 0,01575/2 = 0,0079 m

"M Ver criterio en Anexo C, punto C.8.2
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o0 Disefio a presion interna

Reemplazando cada valor en la Ec.40 se obtiene:

t=( PR +toomosion = 1000 - 0,0527 - 0,0079 +1=10085 mm
S E+04P 57,88 -0,85+0,4-0,0527
Debido a que el espesor seleccionado es mayor al calculado a presion interna se acepta el

espesor del tubo seleccionado.
Boquillas Caldereta
e Entrada Gases Lado Tubos:

Moles a la salida del reactor R-2 = 108,28 kmol/h (Ver Tabla 11, Cap.4)
Temperatura a la salida del reactor R-2 = 900 °C (Ver Fig.31, Cap.4)
Presion a la salida del reactor R-2 = 1,6112 atm (Ver Pag. 189)

~n-R-T 108,28-0,082-(900 +273)

=646413m3/h
P 16112

v

Considerando v = 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)

4 (646,13/3600)
25

D= 10001/M =302,3 mm
T

Diametro Seleccionado: 12", Sch20 (D; = 12,25” = 311,15 mm)". Con esto v = 23,6 m/s

=0,072 m?

e Salida Gases Lado Tubos:

Moles a la salida tubos C-5 = 108,28 kmol/h (Ver Tabla 11, Cap.4)
Temperatura a la salida caldereta C-5 = 200 °C (Ver Pag.103, Cap.103, Cap.4)
Presién a la salida caldereta C-5= 1,6112 atm (Ver Pag. 189)

"Ver Anexo C.9
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_n-R-T 10828-0,082-(200 + 273)
- 16112

Considerando v = 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)

2606,;35/3600) 0,029 m?

D=10001{% =192 mm
7

Diametro Seleccionado: 8”, Sch80 (D; = 7,625” = 193,7 mm)’. Con esto v = 24,57 m/s

% =2606,6 m*/h

4t

e Entrada Agua Lado Carcasa
Flujo agua de caldera = 1,28 m®h
Considerando v =1,5m/s

(128/3600)

D=1000JM =1711mm
7

Diametro Seleccionado: 3/4”, Sch80 (D; = 0,742” = 18,85 mm)jj. Conestov =1,27 m/s

A= =0,00023 m?

e Salida de Vapor lado carcasa

m,, =1280,3 kg / h (Ver Pag.104, Cap.4)

Temperatura vapor C-5 = 125,8 °C (Ver Pag.103, Cap.4)
Presion caldereta C-5 (carcasa) = 20 psig = 1,36 atm (Ver Pag. 103, Cap.4)

y-m-R-T _12803-0082-(1258+273) ;164 13/
5. PN 136 -18

Considerando v = 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)

(17103/3600) _ 1 2
25

A=

I'v/er Anexo C.9
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D= 10001/M =1555mm
7T

Diametro Seleccionado: 6”, Sch40 (D; = 6,065” = 154,05 mm)*. Con esto v = 25,48 m/s

6.2.6 Disefio Reactor Térmico R-1

El Reactor Térmico R-1 debe ser construido en Inconel 617 tal como se indica en la seccidn

6.1.2. Las consideraciones para el disefio se indican a continuacion:

e Nivel de acido para 10 min. de residencia [46]

e Velocidad minima de vapor: v =01 [———-1 Ec. 47

vapor

Vyapor €N M/S

¢ Distancia entre boquilla de entrada y nivel de liquido debe satisfacer el siguiente criterio:
H > D/2[46]

o Distancia entre boquilla de entrada y filtro debe satisfacer el siguiente criterio:
H>D/2+d/2[46]

o Distancia entre filtro y boquilla de salida debe satisfacer el siguiente criterio:
H>D/2-d/2[46]

Dimensionamiento de boquillas

e Boquilla de alimentacioén de acido

De Pag. 92: M23 = 3634,1 kg/h

De Fig.B.2, Anexo B: p,,,; =1700 kg /m®
M23 =36341kg/h (Ver Tabla 9, Cap.4)
M23 36341
Puas 1700
Considerando v = 1,5 m/s (Ver Tabla C.16, Anexo C)

A (214/3600)
15

Flujo de &cido: V23 = =214m°/h

=0,0004 m?

K \Ver Anexo C.9
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D =1000,/4-2090% _ 55 57 mm
T

Diametro Seleccionado: 1", Sch160 (D; = 0,815” = 20,7 mm)"; Con esto Ve = 1,77 m/s
¢ Boquilla de salida vapores ricos en SO;
n25 = 94,27 kmol/h; M25 = 3569,55 kg/h (Ver Tabla 10, Cap.4)

T25 =650 °C (Ver Tabla 90, Cap.4)
P25 = P23 = 1,744 atm (Ver Pag.89, Cap.4)

Flujo de vapor: V25 = n25-R-T _94,27-0082-(650+273) 40911m® /h
1744
Considerando v = 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)
A (40911/3600) _ 0045 m?
25
D =1000,/2:%945 _ 5394 mm
T

Diametro Seleccionado: 10", Sch80 (D; = 9,56” = 242,8 mm)"; Viea = 24,54 m/s

Dimensionamiento Serpentin Reactor R-1

El Reactor R-1 posee un serpentin para calentar el fluido desde una temperatura de 70,9 °C
hasta 650 °C. Las dimensiones del serpentin se calculan mediante las ecuaciones de

transferencia de calor (Ec.35, 36 y 37).

Para el dimensionamiento se tienen las siguientes consideraciones:

Volumen Gas Natural: V,, =2158 Nm?®/h (Ver P4g.99, Cap.4)
Diametro serpentin supuesto (Ds): 6” Sch40 (Di = 6,065”; D, = 6,625”) "
Calor requerido por R-1: Qg, =1855836 kcal / h (Ver Pag.99, Cap.4)

Temperatura de combustion del Gas Natural: 1793 °C [38]
Viscosidad Gas Natural a 1793 °C: 4 =0,05317 cP [38]

"Ver Anexo C.9
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Presion Gas Natural: 20 psi (1,36 atm)

Peso molecular Gas Natural: 16 kmol/kg [38]

Capacidad Calorifica Gas Natural: 3,129 kcal/kg°C [38]
Conductividad Térmica Gas Natural: 0,3123 kcal/m-h°C [38]

Calculo velocidad:

vo =4 Vow __4:(2158/3600) ;0o

z-D?*  7-(6,065-0,0254)

La velocidad esta dentro del rango normal de velocidad para gases (Tabla C.15, Anexo C),

por lo que se acepta el disefo.

Calculo largo del serpentin:

P.V-PM _ 136-2158-16
R-T 0082 (1793 +273)

Re_ 4m _ 4-2772 ~11.969
7Dy 7-(6065-00254)-(0,05317 - 36)

_Cp'u_3129-(0,05317 - 36)
k 03123

Pr =192

Nu =0,027-(11969)*8-(192)"° = 6141
03123
6,065-0,0254

AT =(Tgny —Ths) = (1793 -650)=1143 °C

.6141=1245 kcal | hhrm?-°C

El largo del serpentin es:
q 1855836

L — —
S haDAT,, 1245 -7-(6065-0,0254)-1143
Numero de vueltas del serpentin: #Vueltas =L/(D - z)=26,94/(0,572 - 7)=15

=2694 m

Dimensionamiento Manto cilindrico

e Diametro Reactor

_ M25 356955

_ = =088 kg /m®
Puapor =08 = 40678 g

194



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Viepor =01 |21 1201 [17790 4 _ 439 mys
Prer V088

V25 (4067,8/3600)
v 4,39

vapor

Dr_ = 10001/M =572 mm
T

e Altura del Reactor

=0,257 m?

Volumen de liquido:

2 . . 2 .
Vigom s = M25 o Ds™ -7 - 3569,55 [Ej+ (6,625-0,0254)° - » 26,94 =095 m®
Pliguido 4 1700 60 4

4.V, .
Altura de liquido: ~ Hj, =9 _ 4095 _5

7-Dg_, 7-0,572
Distancia entre boquilla de entrada y nivel de liquido: H= % = 0572 =0,286 m
Distancia minima entre boquilla de entrada y filtro: H = 0572 + 00207 =0,296 m
Distancia entre filtro y boquilla de salida: H = 0572 0’2;28 =0,1646 m

Espesor del Filtro: 0,15 m [46]

Altura total Manto cilindrico = 3,7+ 0,286 + 0,296 + 0,1646 + 0,15 = 4,5966 m

Calculo de espesores

e Manto cilindrico

El material de disefio para el Reactor es Inconel 617 (S = 108 kg/mm?, Ver Tabla D.1, Anexo
D). Este debe ser disefiado a presién interna con una presién de disefio de 75 psi™ (0,0527
kg/cm?) mediante la Ec. 40. sugerida por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-27

Thickness of Shells under Internal Pressure [31]. De acuerdo a esto y considerando una

™™ Ver Seccién C.8.2, Anexo C
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eficiencia de soldadura de 0,85 y un espesor de corrosion de 3 mm, el espesor requerido se

calcula como:

(PR [ 00527:(672/2) ) 4 g6
SE+04P 108-0,85+0,4-0,0527

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.
o Cabezales

Se consideran cabezales toriesféricos. El calculo a Presién Interna se rige por el criterio
sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001 UG-32 Formed Heads, and Sections,
Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido se calcula a través de la ecuaciéon que

se muestra a continuacion:

P.L.-M
t= (2,S,E_02'P)+tcorrosion Ec. 48
M :%[‘“ L} Ec. 49
icr

Dado que L/icr < 16,67 se considerara L/icr = 16,67. Se considera ademas una eficiencia de
soldadura de 0,85, un espesor de corrosiéon de 3 mm y L = D = 572 mm. De acuerdo a esto

se tiene:

M =1{3+\/_I} =1[3+\/16,67]= 1,77
4 icr 4

___PLM _00527-(572)-177
(2-S-E—02.P) ©™" ~(2.108.0,85-02-0,0527)

+3=3,29 mm

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.
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e— —>
Fig. 48 Esquema del Reactor R-1

Calculo de aislacion

Para el calculo se tienen las siguientes consideraciones:

Aislacion de lana mineral (k = 0,034 kcal/m-h°C [37])

Espesor aislacion: 50 mm

Se considera una pérdida de temperatura de 0,3 °C en la pared de acero SS 316L (k = 20,3
kcal/m-h°C ™)

Temperatura al interior de R-1: 1793 °C (Ver Pag.193)

Altura R-1: 4,5966 m

Radio R-1 =0,572/2 = 0,286 m (Ver Pag.195)

Espesor R-1 = 0,005 m (Ver Pag.196)

" Ver Tabla D.1, Anexo D
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IN(R, /R,) _In((0,286 +0,005)/0,286)

R, i = = =2956-10"° h°C/kcal
2-7-k-L 2.7-20,3-4,5966
R .~ In(R; /R;) _ In((0,286 + 0,005 +0,05)/(0,286 +0,005)) _ 0461 h°C / keal
2.7-k-L 270,034 -4,5966

Rioter = Retar + R =2956-107° +0,161= 0,161 h°C / kcal

aislacion
_ T2 B T1 _ (0!3)
R s 2956-107°

q =10149 kcal I h

_TLi-Ts
R

total
Reemplazando y reordenando se tiene:
T,=T,-R,, -q=1793-0,161-10149 =159 °C

Célculo de esfuerzos
o Esfuerzos por Presién interna
Presién de disefio: 5,27 kg/cm? = 5,17 bar (Ver P4g.195)

¢ __ PD, _517-(572+2:5)

o =376,12 bar
4.(t-t 4.(5-3)

corrosion )

e Esfuerzo por peso de la carcasa

WC =7 (R02 _Riz)' Pmaterial * 9 * X
We=x- (0,291 —0,285%)-8304 - 9,8 - x =883,6 x [N]

8304 -98 - x

105 =0,814 x bar

fC = Pmaterial =9 X =

o Esfuerzo por peso de cabezal

El diametro equivalente para un cabezal toriesférico se calcula como:

D, =D, +&+28f +Eicr Ec. 50
42 3

198



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

D,, =D, +&+28f +gicr =582+&+2-76+3-ﬂ=770,7 mm
42 3 42 3 16,67
7 Dey 7-077072 5
W., = 9t g = ’ . -8304 -9,8 =1898 [N
CB 4 pmaterlal g 4 1000 [ ]
Weps (189,8/10°)

feg = =0,519 bar

7Dy - (t~toomoson) 7 -0,582-((5-3)/1000)
o Esfuerzos por peso de aislacién

Densidad lana mineral = 147 ,4 kg/m3
Wy =7r-Dy -t pasiacion " 9 * X
W,=r-0582-(50/1000)-147,4-98-x=132-x [N]

_ taislacion * Paislacion * 9 * X _ (50/1000) i 14714 | 918 - X . 1
! (t_tcorrosién) (5—3)/1000 105

=0,36 x bar

o Total pesos muertos
fory =(0,814+0,36)- x +0,519 =(1174 - x+0,519) bar

o Esfuerzos por vientos

Velocidad maxima del viento = 80 km/h (44,4 mi./h)

Presion atmosférica = 760 mmHg (29,9 pulg. Hg)

Factor de forma Fs = 0,6 (para cilindros) [31]

Factor de altura Fy = 1 (para equipos de altura menor a 15 m) [31]
H = 4,5966 m

PW=0,OO4-B-‘;—”6-FS-FH Ec. 51

44,4

P, =0,004-299- -0,6-1=4,72 Ib/ pie* = 0,033 psi = 227,46 Pa

D,; =Dy +2-t, =0582+2-(50/1000)=0,682 m
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El esfuerzo debido al viento se calcula mediante la Ec.52:

2
y = Do X Ec. 52
2.7 RO : (t _tcorrosién)
2
227,46 -682 - x 1 _146.x% bar

w

2.2 -(0,582/2)* - (5-3)10°
o Esfuerzos por sismo
W(x)=(8336+132) - x+189,8-2=965,6 x+3796 N

Evaluando en x = 4,5966, se tiene: W/(x)=965,6 45966 +379,6=4818 N

My =W /g =4818/9.8 = 4916 kg

W Moar _ 4916
H 45966

=106,95 kg/m

Esfuerzo admisible: 461.000/3 =153.667 psi = 1,06 - 10° Pa (Ver Tabla D.1, Anexo D)
El esfuerzo generado por sismos se calcula mediante la Ec.53:

_ C-Wi -x? - (H-x13)

5 Ec. 53
m-H? R, -(t-t

fs

corrosion )

El factor de aceleracién (C) se obtiene de la Tabla 19 que se muestra a continuacion:

T<04s | 04s<T<1s T>1s
Zona 1 C=0,05 C=0,02/T C=0,02
Zona 2 C=0,1 C=0,04/T C=0,04
Zona 3 C=02 C=0,08/T C=0,08

Tabla 19 Factor de aceleracién para zonas 1,2y 3
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El periodo se calcula mediante la Ec.54:

4
ro [t Ee. 5
E'RO 't

4
. \/ 106,95 - 45966 0914

1,06 -10° - (0,582/2)° - ((5-3)/1000)

Parazona3yconT=0,914 s: C = 0,08/0,914 = 0,0875

Reemplazando en la Ec. 53 se obtiene:

£ C-W-x*(H-x/3) _  00875-4818-x”-(4,5966-x/3) 1
S H2.RZ(t-t 7 -4,59662 - (0,582/2)% - ((5-3)/1000) 10°

corrosion )

fs =1724-x*-0125-x* bar
e Analisis de esfuerzos maximos

Evaluando las ecuaciones de esfuerzos por viento y por sismo en el punto x = 4,5966 m, se

tienen los siguientes resultados:

2
fir|, 4 sop = 146 - (4.5966)> =30,84  bar

fS|X:4’5966 =1724-(4,5966)? —0,125 - (4,5966)% =24,29 bar

fy >fs, porlo que el esfuerzo controlante es el esfuerzo por viento.

¢ Anadlisis combinado de esfuerzos operando

foax = Fagm - E = (461 .000/3)%-0,85 =8885,5 bar
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Lado viento (traccion) Lado contrario (compresion)

El esfuerzo total: f; =1, +f, —fpy El esfuerzo total: f; =1, —fy +f5y,

88855 =146 - x> +376,12— (1174 - x—0,519) | 88855 =146 - x2 — 37612+ (1174 - x—0,519)

146 - x2 -1174 - x-85089=0 146 - x2 +1174 - x-926214=0
xX=76,74m X=7925m

En ambos casos la altura maxima del equipo es mayor a la altura del equipo por lo que se

acepta el disefio propuesto con un espesor de 5 mm en el manto.

6.2.7 Disefio Reactor Catalitico R-2

El Reactor Térmico R-2 debe ser construido en Inconel 617 tal como se indica en la seccién
6.1.2. El Lecho catalitico estara empacado en tubos largos de 2" 12BWG® (D; = 45,3 mm,
espesor = 2,77 mm) por lo que el reactor sera del tipo tubo-carcasa con gases calientes
fluyendo por carcasa con una presion maxima de 20 psi. En la parte inferior del reactor (zona
entrada gases desde R-1) se instalara un filiro a fin de impedir el paso de sodlidos que
pudieran ser arrastrados en los gases. Un mandmetro instalado en la entrada y uno en la
salida indicara la caida de presion, la cual cuando sea excesiva provocara que se deba
detener la operacion y limpiar el filtro. Respecto a lo anterior, se considera un espesor del
filtro de 200 mm, un espacio de 100 mm desde la entrada de los gases hasta el filtro y un
espacio de 100 mm entre el filtro y los tubos; por el lado superior, se considera un tramo de
100 mm desde la salida de los gases de los tubos hasta el cabezal superior. Considerando
que la altura calculada para los tubos es de 4355 mm (Ver Tabla 13, Cap.5), se tiene la

siguiente altura del reactor:

hR—Z = Ltubos + eﬁltro + dgas/ﬁltro + dfiltro/tubos + dgases/cabezal

hg_, =4355+200+100+100 + 100 = 4855 mm

Dado que en el capitulo 5 se obtuvo el diametro para el lecho completo, se debe calcular el

numero de tubos en funcidn del diametro de cada uno de estos. Este cambio no altera el

°® Ver Tabla C.18, Anexo C
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proceso, dado que cada pellet catalitico estara recibiendo el mismo flujo de gas que en el

caso simulado. El calculo del nimero de tubos se muestra a continuacion.

Diametro util de reactor: 1320 mm (Tabla 13, Cap.5)
Diametro interno tubos: 45,3 mm (Tabla C.18, Anexo C)

Se considera que el area no utilizada por los tubos es un 50% del area total.

2 2
Ng , = D) _[(1320 =849 tubos
d 453

n /849
D, .,=d- |[-B2 =0,0453- |— =1867 m=73,5 pul
R-2 05 05 pulg

Se selecciona un didmetro de 74 pulg. (1,879 m)

Calculo de espesores

e Manto Cilindrico

El Reactor Catalitico R-2 debe ser construido en Inconel 617 tal como se indica en la seccion

6.1.2. Las consideraciones para el disefio se indican a continuacion:

Fluido por Carcasa: Gas Natural

Presion operacion fluido carcasa: 20 psig

Presion de disefio fluido carcasa: 75 psi (0,0527 kg/mm?)*

Temperatura de disefio: 1723 +28 = 1821 °C%

Esfuerzo admisible Inconel 617: S = 64,8 kg/mm? a 1821 °C (Ver Tabla D.1, Anexo D)
Eficiencia de soldadura: 85%

Espesor de corrosion: 3 mm

El manto cilindrico se calcula mediante la Ec. 40 sugerida por la Norma ASME Section VIl

Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure como:

PP Ver Seccion C.8.2, Anexo C
9 Ver Seccion C.8.2, Anexo C
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. & i _qg00.[00527:(74/2:00254)) 4 oo
SE+04P 64,8-0,85+0,4 - 00527

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.

e (Cabezales

De manera similar al Reactor Térmico, se consideran cabezales toriesféricos. El calculo a
Presion Interna se rige por el criterio sugerido por la Norma ASME Section VIII Div.1 2001
UG-32 Formed Heads, and Sections, Pressure on Concave Side [31]. El espesor requerido
se calcula a través de las Ecs. 46 y 47. Las consideraciones son las mismas utilizadas para

el disefio del manto cilindrico.

Dado que L/icr < 16,67 se considerara L/icr = 16,67. Se considera ademas una eficiencia de
soldadura de 0,85, un espesor de corrosion de 3mm vy L = D = 1879 mm. De acuerdo a esto

se tiene:

M=1[3+ _A}l[mem]zm
icr 4
P-L-M 0,0527 - (1879) - 177

t= + toorrosion = +3=4,59 mm
(2-S-E-02-P) (2-64,8-0,85-0,2-0,0527)

Dado que el espesor requerido es menor que el minimo comercial, se seleccionan 5 mm.

e Tubos

Los tubos del Reactor Catalitico R-2 deben ser construidos en Inconel 617 tal como se indica
en la seccion 6.1.2. Para el diseno del reactor se han considerado tubos 12BWG (espesor =
2,77 mm), por lo que se chequeara si los tubos seleccionados cumplen con el espesor

requerido. Las consideraciones para el disefio se indican a continuacion:
Presién ejercida por los pellets: despreciable

Fluido por Tubos: Gases de descomposicion de H,SO4

Presién operacion fluido tubos: 1,744 atm (Ver Pag. 89, Cap.4)
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Presion de disefio fluido tubos: 75 psi (0,0527 kg/mm?)"

Temperatura de disefio: 1723 +28 = 1821 °C%

Esfuerzo admisible Inconel 617: S = 64,8 kg/mm? a 1821 °C (Ver Tabla D.1, Anexo D)
Eficiencia de soldadura: 85%

Espesor de corrosion: 1,6 mm

El espesor de los tubos se calcula mediante la Ec. 41. sugerida por la Norma ASME Section
VIII Div.1 2001 UG-27 Thickness of Shells under Internal Pressure [31] como:

t - . PR’ . + tcorrosién = 0,0527 : 45,3 + 1:6 = 11643 mm
SE+04P 64,8-0,85+04 -0,0527

El espesor calculado es menor que 2,769 mm que es el espesor para los tubos de 2

12BWG, por lo que se consideran tubos apropiados para este servicio.

Dimensionamiento de Boquillas

¢ Boquilla de Alimentacion vapores ricos en SO;

n25 = 94,27 kmol/h; M25 = 3569,55 kg/h (Ver Tabla 10, Cap.4)
T25 =650 °C (Ver Pag.90, Cap.4)
P25 = P23 = 1,744 atm (Ver Pag. 89, Cap.4)

n25-R-T 94,27-0,082 - (650 +273)

Flujo de vapor: V25 = =40911m3/h

1,744
Considerando v = 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)
A (4091,;/53600) — 0,045 m?

D= 1000JM =239,4 mm
pa

Diametro Seleccionado: 10", Sch80 (D; = 9,56” = 242,8 mm)*®; Con esto Vieq = 24,54 m/s

" Ver Seccién C.8.2, Anexo C
** Ver Seccion C.9, Anexo C
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¢ Boquilla de Descarga vapores ricos en SO,

n26 = 108,28 kmol/h; M26 = 3569,55 kg/h (Ver Tabla 11, Cap.4)
T26 =900 °C (Ver Fig.31, Cap.4)

Caida de Presién R-2: 0,1428 atm (Tabla 13, Cap.5)

P26 = P25 — AP = 1,754 — 0,1428 = 1,6112 atm

n26-R-T 108,28 -0,082-(900 +273)

Flujo de vapor: V26 = =6464,14m>/h

16112
Considerando v = 25 m/s (Ver Tabla C.15, Anexo C)
A (6464,14/3600) 0072 m?
25
D =1000,/2%972 _ 3028 mm
T

Diametro Seleccionado: 12", Sch40 (D; = 11,938” = 303,23 mm)". Con esto Ve = 24,86 m/s

I =

|l
<

€ 1879 mm >

Fig. 49 Esquema del Reactor R-2
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Calculo de aislacion

Consideraciones:

Aislacion de lana mineral (k = 0,034 kcal/m-h°C [37])

Espesor aislacion: 50 mm

Se considera una pérdida de temperatura de 0,3 °C en la pared de acero SS 316L (k = 20,3
kcal/m-h°C ™)

Temperatura al interior de R-2: 1793 °C (Ver Pag.193)

Altura R-2: 4,855 m (Ver Pag.202)

Radio R-2 = 1,879/2 = 0,94 m (Ver P4g.203)

Espesor R-2 = 0,005 m (Ver Pag.204)

_In(R,/R;) _In((0,94 +0,005)/0,94)
metal "o gk -L 2.7-203 4855

R =8,57-107° h°C/ kcal

IN(R, /R;) _ In((0,94 + 0,005 +0,05)

i /(0,94 +0,005)) _ 0,0497 h°C/ kcal

aislacion = 2.1 k-L 2.7-0034 -4,855
Rtotal = Rmetal + Raislacién =8,57-1 0_6 +0,0497 = 0,0497 h°C/ kcal
_hoh . 03 550058 keal /h
Rmetal 8’57 10~
T4
R

total
Reemplazando y reordenando se tiene:
T,=T,-R,, -q=1793-0,0497 - 35005,8 = 53,21°C

Calculo de esfuerzos
o Esfuerzos por Presion interna
Presién de disefio: 5,27 kg/cm? = 5,17 bar (Ver P4g.203)

(__ P-D, _517-(1879+2.5)

" =1220,8 bar
4.(t-t 4.(5-3)

corrosiéon )

%\er Tabla D.1, Anexo D
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o Esfuerzo por peso de la carcasa

WC =7 (R02 _Riz)' Pmaterial * 9 * X
W, = -(0945% —0,942)-8304 -9,8 - x =2409,6 x [N]

8304 -9,8 - x

fC = Pmaterial 9 - X = 105 :0,814 X bar

o Esfuerzo por peso de cabezal

D,, =D, +&+28, +Zicr =1889 + 1889 +2- 76+2-@=2161,52 mm
42 3 2 3 16,67
7Dy 7-216° 5

Wes = = e ; . -8304 -9,8 =1491[N

CB 4 Pmaterial g9 4 1000 [ ]

5
g = Weg _ (1491/10°) _ 1256 bar
7 DO ’ (t_tcorrosién) 7 -1889 - ((5_3)/1000)

e Esfuerzos por peso de aislacion

Densidad lana mineral = 147 ,4 kg/m3
W, =7-Dy -t pasiacion " 9 * X
W, =r-1889-(50/1000)-147,4-98 - x =4286-x [N]

= Laisiacion * Paisiacion 9 - X _ (50/1000)-147,4-98-x 1
g (t - tcorrosién ) (5 - 3)/1000 10°

=0,36 x bar

e Total pesos muertos
foy =(0,814+0,36)- x +1,256 = (1174 - x +1,256) bar
o Esfuerzos por viento

Velocidad maxima del viento = 80 km/h (44,4 min/h)
Presién atmosférica = 760 mmHg (29,9 pulg. Hg)
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Factor de forma Fs = 0,6 (para cilindros) [31]
Factor de altura Fy = 1 (para equipos de altura menor a 15 m) [31]
H=4,855m

Utilizando la Ec.51se tiene:

2
P, =0,004-299 - 44.4

.0,6-1=4,72 Ib/ pie* =0,033 psi = 227,46 Pa

Dy =D, +2-t, =1889+2-(50/1000) = 1989 m

227,46 -1989 - x2 1

= =04-x> bar
2-7-(1889/2)% - (5-3)10°

w

o Esfuerzos por sismo

W(x)=(428,6+2409,6)- x +1491=2838,2 x +1491 N

Evaluando en x = 4,855, se tiene:  W(x)=2838,2-4,855+1491=15270,46 N

My =W g =15270,46/9,8 =1558,21 kg

W - Mo _ 158,21

= 320,85 kg/m
H — 4855

Esfuerzo admisible: 461.000/3 =153.667 psi =106 -10° Pa (Ver Tabla D.1, Anexo D)

w.H* 320,85 - 4,855*
T:\/E.R03.t \/ =032s

~ 1106 -10° -(1,889/2)* - ((5-3)/1000)
Parazona3yconT=0,32s: C=0,02 (Tabla 19, Pag. 200)
Reemplazando en la Ec. 53 se obtiene:

(__C-W.X’-(H-x/3) _ 0021527046 x" - (4855-x/3) 1
S H2.RY (-t ) 748552 -(1889/2) - ((5-3)/1000)10°

corrosion
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fs =011.x*-0,008-x*> bar
¢ Analisis de esfuerzos maximos

Evaluando las ecuaciones de esfuerzos por viento y por sismo en el punto x = 4,5966 m, se

tienen los siguientes resultados:

fW|x:4,855 =04 -(4,855)° =943 bar

=0,11-(4,855)2 ~ 0,008 - (4,855)° =1677 bar

fS|x=4,855
f, >fs, porlo que el esfuerzo controlante es el esfuerzo por viento.

¢ Analisis combinado de esfuerzos operando

foax = fagm - E = (461 .000/3)%-0,85 =8885,5 bar
Lado viento (traccion) Lado contrario (compresion)
El esfuerzo total: f; =1, +fy —fpy El esfuerzo total: f; =1, —fy +1py,

88855 =0,4 - x> +1220,8 - (1174 - x —1256) | 88855=0,4 - x> -1220,8 + (1174 - x —1,256)

04-x?-1174 - x-7663,4=0 04-x%+1174 - x-10105=0
x=1399m x=1575m

En ambos casos la altura maxima del equipo es mayor a la altura del equipo por lo que se

acepta el disefio propuesto con un espesor de 5 mm en el manto.
Con el disefio del reactor catalitico queda completado el de todos los equipos de la planta

puede ser cuantificada la inversion del proyecto para realizar una evaluacion econdémica a fin

de determinar la factibilidad de éste. Lo anterior se abordara en el capitulo 7.
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7 ANALISIS ECONOMICO

7.1 Estimacién de Capital Fijo

La estimacién del Capital fijo puede ser realizada mediante el método del costo en fabrica de
los equipos, es decir, se calcula un costo total de los equipos que deben ser instalados en la
planta (sin considerar gastos de instalacion) y a partir de estos se calculan los otros costos
como un porcentaje respecto al costo de los equipos. Los porcentajes y los items

considerados se detallan a continuacion.

7.1.1 Costos Directos

Equipos

Para determinar el costo de los equipos se utilizaron los datos que aparecen en el Anexo E.
Se considero el producto entre el costo por masa de los materiales y la masa de los equipos.
Se consider6 un factor de 85% sobre los materiales para la construccion de los equipos y un

25% de utilidades para el vendedor.
Para los equipos como bombas, agitadores y quemadores se consideraron los valores

entregados por las graficas del Anexo E. A continuacidén se entregan los valores para los

equipos.
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. L Valor Valor
Equipo Caracteristica un. Unitario (US$) Total (US$)

Estanque de Volumen = 31,24 m®

Almacenamiento Cabezal Superior: Cénico

(T-1) Cabezal Inferior: Plano 1 42322 42322
Material: Alloy 20

Estanque de Volumen = 5,7 m®

Almacenamiento Cabezal Superior: Cénico

(T-3) Cabezal Inferior: Plano L 13.274 13.274
Material: Alloy 20

Estanque de Volumen = 3,8 m®

Almacenamiento Cabezal Superior: Cénico

(T-4) Cabezal Inferior: Plano 1 9.598 9.5%8
Material: Alloy 20

Estanque de Volumen = 5,7 m°

Enfriamiento Cabezal Superior: Cénico

(T-2) Cabezal Inferior: Plano 1 21.311 21.311
Material: Alloy 20

Espesador Volumen =54 m®

(L-1) gabezal Supgriqr: No posee 1 5475 5.475

abezal Inferior: Plano

Material: Alloy 20

Evaporador Presién de Operacion 3,674 atm.

(C-1) Material: SS 316L.
Area=43,1m’ 1 78.914 78.914
Numero de Tubos: 618 (Tubos de %)
Considera Acumulador de 0,14 m®

Evaporador Presion de Operacién 0,503 atm.

(C-2) Material: SS 316L.
Area = 50,84 m” 1 77.595 77.595
Numero de Tubos: 729 (Tubos de %)
Considera Acumulador de 0,117 m°

Evaporador Presiéon de Operacion 0,2 atm.

(C-3) Material: SS 316L.
Area =67,1 m? 1 85.333 85.333
Numero de Tubos: 962 (Tubos de %)
Considera Acumulador de 0,091 m®

Condensador Presion de Operacion 0,2 atm.

(C-4) Material: SS 316L.
Area = 24,41 m? 1 18.338 18.338
Numero de Tubos: 204

Caldereta Presiéon de Operacion 1,36 atm.

(C-5) gﬂaterlal. SS 3;6L (Carc.); Inconel 617 (Tubos) 1 22 301 22 301

rea =7,66 m

Numero de Tubos: 64

Agitador Potencia: 30 HP; Material: Alloy 20 1 32.751 32.751

Agitador Potencia: 3 HP; Material: Alloy 20 3 11.484 34.452

Agitador Potencia: 4 HP; Material: Alloy 20 1 12.394 12.394

Bomba Centrifuga Diam. Succién / Descarga = 1 Y4 pulg / 1 V4 pulg.

(J-1, J-2) Material: SS 304. 2 5.505 11.010
Potencia: 0,25 HP

Bomba Centrifuga Diam. Succién / Descarga = 1pulg/ 1 pulg

(J-3) Material: SS 304 1 6.345 6.345
Potencia: 0,125 HP

Reactor Diametro = 572 mm;

Térmico Altura = 4597 mm

(R-1) Cabezales Toriesféricos L 85.536 85.536
Material: Inconel 617

Reactor Catalitico Diametro = 1879 mm

(R-2) Altura = 48555 mm
Cabezales Toriesféricos 1 1.385.304 1.385.304
Numero de Tubos: 849 (tubos de 27)
Material: Inconel 617

Quemador GN Flujo Gas: 2.158 Nm'/h 1 1.520 1.520

Quemador GN Flujo Gas: 1.083 Nm°/h 1 930 930

TOTAL 1.944.722

Tabla 20

Costo de Equipos (US$) involucrados en el Proceso
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Instalacion de equipos

La instalacion de los equipos involucra costos de labor, fundaciones, soportes, plataformas y
gastos de construccion. La Tabla 41 presenta el rango general de costos de instalacion como
porcentaje del costo de los equipos involucrados en este estudio. Para el caso de los
estanques de almacenamiento el porcentaje seleccionado corresponde al rango promedio,
para el enfriador el porcentaje corresponde al promedio entre un estanque de
almacenamiento y el maximo, en tanto que para el espesador se estimé que el porcentaje

corresponde al promedio entre el maximo valor y el valor para el estanque de enfriamiento.

Para el caso de los reactores, se consideran como estanques un poco mas complejos, por lo
que para el reactor catalitico se asume el valor maximo y para el reactor térmico se asume
un valor promedio entre el espesador y el reactor catalitico. Para los evaporadores se
asume un valor promedio, en tanto que para las bombas se asume el valor minimo dado su

baja potencia. La Tabla 42 resume la informacién antes mencionada.

Equipo Costo de Instalacién’
Estanques 30-60 % costo
Evaporadores 25-90 % costo
Bombas 25-60 % costo

Tabla21 Costo de Instalacién para los equipos involucrados en el estudio [36]

(*) Porcentaje en relacion al costo del equipo

Equipo Valor Total (US$) % Precio (US$)
Estanque de Almacenamiento 65.194 45 29.337
Estanque de enfriamiento 21.311 48,75 10.389
Espesador 5.475 52,5 2.874
Evaporador 241.842 57,5 139.059
Condensador 18.338 50 9.169
Caldereta 22.321 60 13.392
Agitadores 79.596 25 19.899
Bombas 17.355 25 4.339
Reactor Térmico™" 87.056 52,5 45.705
Reactor Catalitico™ 1.386.234 30 415.870
TOTAL 690.034

Tabla 22 Resumen Costos de Instalacion

! Considera Reactor Catalitico,Filtro y Quemador GN
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Otros costos directos

Ademas de costos de inversién en equipos e instalacion de éstos, se consideran los costos

directos de los siguientes items:

¢ Instrumentacién y Control
e Piping

¢ Instalaciones eléctricas

e Construccion

e Utilities

Debido a que el Reactor Catalitico R-2 representa el 75% de la inversién en equipos, un
porcentaje en base al costo total de la inversion en equipos para estimar la inversion de otros
costos directos seria excesiva, es por esta razén que se considera el 100% del valor de
todos los equipos sin contar el Reactor Catalitico R-2 del cual se considerara un 10%. Con

esto la inversidon en otros costos directos se estima como:

Inversién Equipos sin (R—-2) +

Inversién Costo Directo(i) = .
0,1- Inversion (R —2)

} -%Costo Directo(i)

Instrumentacion y Control

El costo de los instrumentos, su instalacién y los gastos para equipos auxiliares y materiales
constituyen la mayor parte del costo de inversion destinado para instrumentacién y control.
Los costos totales de instrumentacion y control dependen del nivel de automatizacion
requerido en la planta, cuyos porcentajes en torno a la inversion de los equipos oscilan entre
5y 30%. Para plantas de procesamiento de fluidos y solidos es comun asumir un valor de
15% para estimar los costos totales para instrumentacion y control. Los costos de

instrumentacion y control se estiman como:

Costos Instrum. = [Inversio’n Equipos sin (R—-2) + 0,1 - Inversion (R - 2)] -0,15
Costos Instrum. = [559.41 8+0,1-1 .385.304] -0,15
Costos Instrum. = 104.692

215



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

Piping

El costo para el piping incluye instalacion, valvulas, cafierias, soportes y fittings necesarios
para la todas las interconexiones involucradas directa e indirectamente en el proceso, es
decir materia prima, productos intermedios, productos terminados, vapor, agua, aire,
drenajes, etc. El factor en relacion al porcentaje del costo de los equipos o el costo total de
inversion se basa estrictamente en la experiencia obtenida de instalaciones de sistemas
similares en otras plantas de proceso; para casos triviales y en los que las plantas se instalan

como skids, es posible utilizar los factores sugeridos en la Tabla 23.

Porcentaje en relacion
Tipo de al costo de equipos
Proceso Material Instalacién | Total
Sdlido 9 7 16
Solido-fluido 17 14 31
Fluido 36 30 66
Tabla 23 Costos estimados para piping

Los costos de piping se estiman como:

Costos Piping = [Inversion Equipos sin (R —2)+ 0,1- Inversién (R —2)]- 0,31
Costos Piping = [559.418 + 0,1-1.385.304]- 0,31
Costos Piping = 216.364

Instalaciones eléctricas

Los costos para las instalaciones eléctricas consisten principalmente en costos de instalacion
y materiales para fuerza e iluminacion. Los principales componentes incluidos en este item
corresponden a cableado para fuerza, iluminacion, transformacion, servicio e instrumentacion
y control y la instalacion de sus correspondientes tableros. En aplicaciones comunes, el
costo de las instalaciones eléctricas corresponde a un porcentaje del orden de 10 a 15% del
costo total de los equipos; en el caso estudiado se considera un 10% dada la baja potencia
requerida por los motores de los agitadores y las bombas. Los costos de instalaciones

eléctricas se estiman como:
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Costos Inst.Electricas = [/nversio’n Equipos sin (R-2)+ 0,1 Inversiéon (R - 2)] -01
Costos Inst.Electricas =[559.418 + 0,1-1.385.304]- 0,1
Costos Inst.Electricas =69.795

Construccion

Los costos de construccidn incluyen costos de instalacion, materiales y suministros
involucrados en el montaje de todas las estructuras pertenecientes a la planta. Para este
caso particular, se asume como una nueva unidad de una planta (30% en relacién al costo
de los equipos), ya que el servicio consiste en una mejora de las instalaciones actuales de

una planta existente. Los costos de construccion se estiman como:

Costos Construccion = [Inversién Equipos sin (R-2)+ 0,1- Inversion (R — 2)]- 0,3
Costos Construccion = [559.418 + 0,1-1.385.304]- 0,3

Costos Construccion = 209.384
Utilities

Este item considera el suministro de vapor, agua, energia, aire comprimido, combustible,
disposicién de aguas residuales, proteccidn contra incendio y servicios miscelaneos. El costo
total para la instalacion de los utilities en una planta quimica varia dentro del rango de 30 a
80% de costo total de los equipos. En este caso el requerimiento de utilities se compone de
vapor para evaporacion en el primer equipo, ademas de requerir agua de enfriamiento para
el enfriador y condensador, agua de caldera para la caldereta, gas natural para los reactores
y aire de instrumentacién para las valvulas de control. Un valor conservador del 40% es

suficiente para cubrir el requerimiento. Los costos de utilities se estiman como:

Costos Utilities = [Inversio’n Equipos sin (R-2)+ 0,1 Inversion (R — 2)]- 04
Costos Utilities =[559.418 + 0,1-1.385.304]- 0,4
Costos Utilities =279.179

217



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

7.1.2 Costos Indirectos

Ingenieria y Supervision

Este item considera todos los costos que se sefialan en la Tabla 44, los cuales a pesar de no
representar costos directos a la ejecucion del proyecto normalmente se basan en un

porcentaje asociado a los costos directos y corresponden aproximadamente a un 8% de

estos.
Componente Rango (%) | Valor Tipico (%)
Ingenieria 1,5-6 2,2
Reclutamiento 2,0-12 4,8
Adquisiciones 0,1-0,5 0,2
Costos de construccion e ingenieria 0,2-1 0,3
Viajes y estadia 0,1-1 0,3
Comunicaciones 0,2-0,5 0,2
Total ingenieria y supervision 4-21 8,0
Tabla 24 Costos de construccién basados en el costo total de los equipos

Gastos de Construccion

Otros gastos que se incluyen dentro de los costos indirectos de la planta son los gastos de
construccion, los cuales incluyen construcciones temporales, adquisicion y arriendos de
herramientas, etc. Este item puede ser considerado dentro de los costos de instalacién de
los equipos pero es valido considerarlo como un costo indirecto, un valor comun segun

Petters & Timmerhaus [36] es del 7% de los costos directos de la planta.

Contingencias

Un factor de contingencias generalmente se incluye la estimacién del capital de inversion
para compensar eventos impredecibles como tormentas, inundaciones, cambios de precios,
pequefios cambios en el disefo, errores en estimacién, y otros gastos imprevistos. Se
considera un factor de contingencias del 10 % de los costos directos e indirectos de la

planta.
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Puesta en Marcha

Una vez que la planta ha sido construida, normalmente existen cambios que se realizan
antes que la planta pueda operar a su maxima condicién de disefio. Estos cambios implican
compras de materiales y equipos y generan perdidas en los ingresos mientras la planta esta
parada u opera a capacidad parcial; para estos fines se considera un capital para estos
cambios en la puesta en marcha, el cual varia en un rango de 8 a 10% de los costos de

inversion totales.

7.1.3 Inversioén

De acuerdo a lo anterior, el Capital Fijo de Inversion se estima a continuacion:

item Criterio Estimacion Costo
Equipos Tabla 20 1.944.722
Instalacion Equipos Tabla 22 690.034
Instrumentacion y Control 15% (Costo Equipos — 90% R-2) 104.692
Piping 31% (Costo Equipos — 90% R-2) 216.364
Instalaciones Eléctricas 10% (Costo Equipos — 90% R-2) 69.795
Construccion 30% (Costo Equipos — 90% R-2) 209.384
Utilities 40% (Costo Equipos — 90% R-2) 279.179
TOTAL COSTOS DIRECTOS 3.514.170
Ingenieria y supervision 8% (Costos Directos — 90% R-2) 181.392
Gastos de Construccion 7% (Costos Directos — 90% R-2) 158.718
Contingencias 10% Capital Fijo 475.837
Puesta en Marcha 9% Capital Fijo 428.253
TOTAL COSTOS INDIRECTOS 1.244.200
CAPITAL FIJO 4.758.370
Tabla 25 Resumen estimacién de Capital Fijo de Inversion
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7.2 Costo Total del Producto

7.2.1 Gastos de Produccion

Costos Directos de Produccion

Dentro de estos costos se consideran los directamente asociados con la operacion de
produccion. Para este caso particular se consideran trabajos de operacion, supervision,
mantencion, reparacion, suministros de operacién como energia, utilities y catalizadores. El
valor de los suministros de operacién de acuerdo a informacién de la industria al afio 2008

[37] se presenta a continuacion.

item Costo
Vapor 20 psig 35 US$/ton
Agua Enfriamiento 0,07 US$/m®
Energia Eléctrica 0,04 US$/kWh
Agua Caldera 10 US$/m’°
Gas Natural 4,34 US$/MMBTU
Catalizador (Ver Anexo E) | 42.000 US$/cambio

Tabla 26 Valor insumos de operacion [37]

Cargos Fijos

Se consideran en este item aquellos gastos que permanecen practicamente constantes de
un afio a otro y no varian mucho con cambios en las tasas de produccién. Se podrian
clasificar como cargos fijos: depreciacién, impuestos, arriendos, etc. Gastos de este tipo
estan directamente en funcién de los gastos de operacién, por lo que se consideran

apropiados los valores tabulados en la Tabla 27.

item Criterio de Estimacion
Impuestos Locales 2 — 4% capital de inversion
Seguros 1% capital de inversion
Tabla 27 Valores comunes para estimacion de cargos fijos
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Gastos por Concepto de Planta

Los gastos por concepto de Planta incluyen servicios médicos para personal, servicios de
seguridad, pagos de pensiones, vacaciones, seguridad, alimentacién, recreacion vy
laboratorios de control entre otros. Estos costos son similares a los cargos fijos, ya que no
varian mucho de un afio a otro. En el caso de plantas quimicas, este costo se considera

entre 50-70% de los gastos totales de supervision y mantencion.

7.2.2 Gastos Generales

Adicional a los gastos de produccion, se ven involucrados otros gastos generales dentro de
los cuales se pueden clasificar como gastos administrativos, gastos de distribucion y

marketing, gastos de investigacién y desarrollo y gastos de financiamiento.

item Criterio de Estimacion

Gastos administrativos | 20 — 30% Gastos de Produccion
Gastos de distribucion 2 - 20% Costo total del Producto

Tabla 28 Valores comunes para estimacion de Gastos Generales

Para la evaluacion del proyecto se utiliza un valor del 25% sobre el costo total del producto.

7.2.3 Contingencias

Al igual que para la estimacion de la inversién del proyecto, es necesario considerar un factor
de contingencias. Este factor podria ser equivalente a un valor del rango 1-5% del costo total
del producto. Para esta evaluacion se considera un valor promedio del 3% sobre el costo

total del producto.
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7.2.4 Estimacion Costos de Produccion

De acuerdo a los items anteriores, se han calculado los costos totales de produccién. Los

requerimientos de cada item se muestran a continuacion:

Vapor:
Vapor utilizado en C-1 =1.723,1 kg/h (Ver Pag.84, Cap.4)
— Vapor generado en C-5 =1.280,3 kg/h (Ver Pag.104, Cap.4)
Vapor necesario =442,8 kg/h

Agua de Enfriamiento:

Agua de Enfriamiento utilizada en T-2 (AE;) = 33,4191 m%h (Ver P4g.77, Cap.4)
+ Agua de Enfriamiento utilizada en C-4 (AE,) = 34,9784 m*h (Ver P4g.88, Cap.4)

Agua de Enfriamiento necesaria = 68,3975 m°h

Energia Eléctrica

Potencia requerida por Agitador de T-1 = 22,38 kW (Tabla 16, Cap.6)"
Potencia requerida por Agitador de T-2 = 2,238 kW (Tabla 16, Cap.6)"
Potencia requerida por Agitador de L-1 = 2,238 kW (Tabla 18, Cap.6)"
Potencia requerida por Agitador de T-3 = 2,238 kW (Tabla 16, Cap.6)"
Potencia requerida por Agitador de T-4 =2,7975 kW (Tabla 16, Cap.6)"
Potencia requerida por J-1 = 0,2865 kW (Ver Pag.76, Cap.6)"
Potencia requerida por J-2 = 0,2865 kW (Ver Pag.80, Cap.6)"

+ Potencia requerida por J-3 = 0,0933 kW (Ver Pag.89, Cap.6)"
Energia Eléctrica necesaria = 32,56 kW

Agua de Caldera

Agua de Caldera utilizada en C-5 (BW) = 1,2803 m*h (Ver P4g.104, Cap.4)

" Factor de conversion: 1 HP = 0,746 kW
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Gas Natural

Consumo de Gas Natural R-1 (Qr.1) = 7,364 MMBTU/h (Ver Pag.99, Cap.4)""
+ Consumo de Gas Natural R-2 (Qr,) = 3,695 MMBTU/h (Ver P4g.103, Cap.4)*

Consumo total de Gas Natural = 11,059 MMBTU/h

El costo de produccién anual, considerando 330 dias de operaciéon se muestra en la Tabla
29.

item Valor/Unidad Requerimiento Costo Anual (US$)
Vapor 20 psig 35 US$/ton 0,4428 ton/h 122.744
Agua Enfriamiento 0,07 US$/m3 68,3975 m°/h 37.920
Energia Eléctrica 0,04 US$/kWh 32,56 kW 10.315
Agua Caldera 10 US$/m3 1,2803 101.400
Gas Natural 4,34 US$/MMBTU | 11,059 MMBTU/h 380.129
Catalizador 42.000 US$/cambio 1 cambio/afio 42.000
Total Costos Directos de produccion $ 694.507
item Criterio Estimacion Costo Anual
Impuestos Locales 3% Capital Fijo $142.751
Seguros 1% Capital Fijo $47.584
Total Cargos Fijos $190.335
Gastos por concepto planta | 60% Ingenieria y Supervision $108.835
Gastos Generales 25 % Costo Total del Producto $ 345.027
Contingencias 3 % Costo Total del Producto $41.403
Total Gastos Generales $495.265
COSTO TOTAL DEL PRODUCTO $1.380.107
Tabla 29 Estimacién Costo Total del Producto basado consumos de operacion vy

estimaciones de acuerdo a las buenas practicas de ingenieria.

" Factor de Conversion: 1 kcal = 3,968e-06 MMBTU
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7.3 Ingresos

Para este proyecto se consideran ingresos tanto por efectos de regeneracién del acido
sulfurico a partir del SO, producido como por el ahorro al tratar el acido en vez de

transportarlo y disponerlo en otro lugar. El calculo de los ingresos se resume en la Tabla 50.

item Valor Produccién Ingreso Anual

Ahorro costo transporte |65 US$/ton | 6,5 ton/h(Ver Tabla 7, Cap,4) $ 3.346.200

H,SO, producido 55 US$/ton | 2,73 ton/h (Ver Tabla 11, Cap.4)™ $1.189.188

TOTAL INGRESOS $ 4.535.388
Tabla 30 Calculo de Ingresos por Produccién y ahorro

7.4 Capital de Trabajo

Consiste en la cantidad total de dinero destinada a materias primas y suministros en stock,
productos terminados en stock, cuentas por cobrar, efectivo en mano para pago mensual de
gastos de operacién, tales como sueldos, salarios y compra de materias primas, cuentas e

impuestos por pagar.

La razon del Capital de Trabajo varia de una compafiia a otra, pero la mayoria de las plantas

quimicas usa un capital de trabajo en el rango de 10-20% del Capital de Inversion.

Capital de Trabajo = 0,15 - Capital Fijo

Capital de Trabajo = 0,15-4.758.370 = $713.756

* Considera una conversion del 100% de SO, a H,SO,: 27,82 kmol/h x 98 kg/kmol = 2726,36 kmol/h
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7.5 Flujo de Caja

Para determinar la rentabilidad del Proyecto se utilizara el TIR y el VAN, bajo las siguientes

consideraciones:
e Proyeccion valida para un periodo de 10 afos.
o Se desarrollé el método de depreciacién en linea recta para los costos depreciables
de la inversion. Se asume que no hay valor de salvamento, por lo tanto el valor de la

depreciacion sera:

_ Total Costos Directos  3.514.170

D - =351.417 US$
Periodo

e Tasa impositiva: 19%
e Tasa Minima Atractiva de Retorno (TMAR): 10%
Periodo 0 1 2 3 9 10
Inversion -4.758.370
Ingresos 4.535.388 | 4.535.388 | 4.535.388 | 4.535.388 | 4.535.388
Costos (CTP) 1.380.107 | 1.380.107 | 1.380.107 | 1.380.107 | 1.380.107
Ingresos operacionales 3.151,281|3.151,281 | 3.151,281 | 3.151,281 | 3.151,281
Depreciacion 351.417 | 351.417 | 351.417 | 351.417 351.417
Renta gravable 2.803.864 | 2.803.864 | 2.803.864 | 2.803.864 | 2.803.864
Impuestos 532.734 | 532.734 | 532.734 | 532.734 532.734
Depreciacion 351417 351417 351.417 351.417 351.417
Capital de trabajo -713.756 713.756
FCN -5.472.126 | 2.622.547 | 2.622.547 | 2.622.547 | 2.622.547 | 3.336.302

VAN: 9.924.975 US$

TIR: 47%

Tabla 31 Flujo de Caja Neto del Proyecto
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7.6 Analisis de Sensibilidad

Los valores de TIR y VAN obtenidos en la seccién anterior confirman la factibilidad
econdmica del Proyecto, sin embargo es necesario saber ante que parametro podria verse
revertida esta situacion. El analisis de sensibilidad se ha realizado en base a las posibles
variaciones en el precio de los utilities mas relevantes en el proceso, estos se indican a

continuacion:

e Gas Natural

e Catalizador

7.6.1 Gas Natural

Es el insumo con mayor costo en el proyecto dado su alto consumo en los reactores,
pequefias variaciones en el precio de este utilitie influyen directamente en el VAN y TIR tal y

como se muestra en la Fig. 50.

El valor maximo del Gas Natural para que el proyecto sea rentable es de 22,4 US$/ton.

12.000.000 50%

—¢— VAN

T 45%

10.000.000 T

T 40%

T 35%
8.000.000 T

T 30%

6.000.000 T T 25%

VAN (US$)
TIR (%)

T 20%
4.000.000 T
T 15%
T 10%
2.000.000 T
T 5%

0%
4,3 6,0 7,0 8,0 9,0 10,0 15,0 20,0 22,4
Valor Gas Natural (US$/MMBTU)

Fig. 50Analisis de Sensibilidad para variacién del precio del Gas Natural
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7.6.2 Cambio de Catalizador

Debido a que no se ha estudiado el comportamiento del catalizador con una solucién de
acido sucio, es posible que el catalizador pudiese contaminarse, debiendo ser cambiado.
Logicamente, el tener que cambiar el catalizador se traduce en problemas operacionales
pero también en importantes pérdidas econdémicas. Las variaciones del TIR y el VAN ante los
efectos de este problema se ven reflejados en la Fig. 51; aqui es posible observar que estos
indicadores (TIR y VAN) alcanzan valores criticos cuando se realizan alrededor de 39

cambios de catalizador al afo.

12.000.000 50%
T 45%

10.000.000 T
T 40%

-+ 0,
8.000.000 T 35%

T 30%

6.000.000 T T 25%

VAN ($)
TIR (%)

T 20%
4.000.000 + L 159

0
-+ 0,
2.000.000 T 10%
T 5%

0%
1 5 10 15 20 25 30 38,6
Cambio de Catalizador/afo

Fig. 51Analisis de Sensibilidad por cambios de catalizador
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8 CONCLUSIONES

El analisis de bibliografia especializada en el tema estudiado permitié establecer el contenido
del catalizador preparado para comprobar su desempefo a nivel de laboratorio: el
catalizador consiste en depdsitos de oxido de cromo soportado en un sustrato compuesto
por una mezcla de silice, alumina y titania disponible comercialmente. La silice tiene
excelentes propiedades, tales como tamafio de poro, tamafo de particula y area de
superficie y la alumina posee una excelente estabilidad térmica y mecanica, por lo que
ambos compuestos contribuyen de distinta manera al mayor desempefio del soporte. El
promotor utilizado es titania (de baja composicion en el soporte), que contribuye a mantener

una mayor estabilidad del catalizador con el paso del tiempo.

La sintesis por combustion es un método de deposicion de componente activo que ofrece
baja dificultad de desarrollo a nivel de laboratorio. Técnicamente genera un depdsito
homogéneo y requiere poca energia. La deposicion de oxido de cromo mediante esta técnica
genero 3 catalizadores. La evaluacion a nivel de laboratorio de los catalizadores empleados

concluyd que el contenido de cromo en el catalizador debe ser del orden del 0,8% en peso.

Las pruebas de laboratorio con el catalizador seleccionado se llevaron a cabo entre
temperaturas de 600 a 900 °C en un reactor de pruebas especialmente disefado. Para
evaluar el comportamiento del catalizador a distintas velocidades espaciales se vari6é el
contenido de catalizador en el lecho del reactor y se mantuvo constante el flujo de acido. Las
pruebas arrojaron que a una temperatura de 900 °C y a una velocidad espacial de 1.640 h™’
el acido sulfurico alcanza una conversion del 92%. Mediante los resultados obtenidos en
todas las pruebas fue posible correlacionar los datos para obtener un modelo cinético de

primer orden.

El proceso de descomposicién catalitica de acido sulfurico a nivel industrial tiene variadas
aplicaciones. En el caso particular de esta memoria se evalu6 la factibilidad técnico-
econdémica de utilizar esta aplicacion en un proceso ya estudiado para tratar acido
descartado en faenas mineras. El proceso ya estudiado contiene en su etapa final un reactor
térmico, donde la temperatura de reaccién para lograr una conversion sobre el 90% esta por
sobre los 1050 °C.
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Una simulacién en Hysys para un flujo de acido descartado de 50 m*/d con un contenido de
80% de acido sulfurico arroja un disefio de un reactor empacado de 5,96 m? con un diametro

de 1,32 m y una masa de catalizador de 400,5 kg.

La eficiencia térmica del proceso puede ser mejorada mediante la inclusién de una caldereta

para generar vapor mediante el enfriamiento de los gases ricos en SO..

Para concentrar el acido sulfurico desde 45 a 80% en peso se utiliza un evaporador de 3
etapas donde solamente la primera utiliza vapor de utilities. El vapor alimentado tanto en la

segunda como en la tercera etapa es generado por el mismo proceso.

El consumo de vapor de 20 psig es de 1723 kg/h; la generaciéon de vapor en la caldereta es

de 1205 kg/h lo que genera un consumo neto de 518 kg/h.

Los materiales de construccion para los equipos del proceso se seleccionaron en
conformidad con estudios cientificos. Bajo esta premisa se seleccioné Alloy 20 para
temperaturas de operacién en estado liquido y sin cambio de fase; SS 316L para
temperaturas de operacion inferiores a 400 °C y en presencia de gases; Inconel 617 para

temperaturas de operacion sobre 400 °C.

Para una alimentacion de 120 m%d de acido descartado, se estima una inversién de
$4.758.370 USD, con gastos operacionales de $ 1.380.107 USD/afio y ganancias de
$3.151.381 USD/afio. Con estos valores, la evaluacion del proyecto arroja un VAN de
$9.924.975 y un TIR del 47 %.

Un analisis de sensibilidad para el consumo de Gas Natural arroja que el proyecto pierde
rentabilidad cuando el precio supera los 22,4 US$/ton. Por otro lado el andlisis de
sensibilidad para el cambio de catalizador sefiala que el proyecto pierde rentabilidad cuando
se realizan mas de 39 cambios al afio, que pueden darse principalmente por ensuciamiento,

envenenamiento u obstruccion del catalizador.
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ANEXO A: DATOS DE LABORATORIO

Todas las pruebas se realizaron con un volumen de 50 ml, sin embargo los tiempos de
prueba fueron distintos, de esta forma se pudieron ajustar manualmente los flujos desde la
bureta segun fuera necesario. Para determinar la conversiéon del acido, se utiliz6 una
correlacion entre la molaridad del volumen final de liquido (que contiene agua y acido
sulfurico) y su pH como se muestra en la Fig. A1; de esta manera es posible determinar la

conversion aplicando la formula que se muestra a continuacion:

Vi-M
X:[1— f -98] Ec.A. 1
Vipj
0,06
bt M = 0,0821 pH® - 0,2781 pH + 0,2394
R®= 09999
0,04
T 003 -
=
=
0,02 -
0,01 -
0,00 ; ; ; ; . ; ; ; ;
100 105 110 115 120 125 130 135 140 145 150
pH
Fig. Al Correlacion para la molaridad de Acido Sulfurico en funcion del pH

Las Figs. A2 y A3 corresponden a graficos extraidos de la Referencia [1]. Estos graficos
representan los resultados de eliminacion de impurezas a través de concentracién de acido

C mediante evaporacion a presion atmosférica y a vacio, respectivamente.
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% Eliminacion .

% Eliminacién de impurezas en proceso evaporacion
Respecto a la Concentracion de Acido

120% ~
100%
o / f
/ Fluor
= Cloro

60% /
/ / = Mercurio
40% / /

0 /
20%
/ /
//-\——
0% |
40 50 60 70 80 920 100
% H2S04
Fig. A2 Eliminacion de impurezas mediante evaporacion a vacio [1]
% Recuperacion de impurezas
120
100
e

80
. / /
o 60 4 —o= Fltior
é / / o= Cloro
o 40 e == Mercurio
e 4

20 4 <

0 -
40 50 60 70 80 90 100
-20
% H2S04

Fig. A3 Eliminacion de impurezas mediante evaporacion a vacio [1]
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ANEXO B: PROPIEDADES FISICO-QUIMICAS

30
—e— 10,1325 kPa
25 | —=— 20,265 kPa
30,3975 kPa
40,53 kPa
20
—¥— 50,6625 kPa
R —e— 60,795 kPa
O
o 15 —+— 70,9275 kPa
o
- —-— 81,06 kPa
10 91,1925 kPa
101,325 kPa
5 J
0 =3, = : : : : : : :
0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1
Concentracion H2SO4 (%)

Fig. B.1 Incremento del Punto de Ebullicién del Agua

2000

1800 -
1600 -
1400 -
1200 -
1000 -
800 -

Densidad (kg/m3)

600
400 -
200

0 ‘ ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 100

Concentracion Acido (%)

Fig. B.2 Densidad del acido a distintas composiciones
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Cp (kcallkg °C)

1,200

1,000 |
0,800
0,600 -
0,400 -

0,200 -

0,000 ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 100

Composicion H2S04 (%)

Fig. B.3 Capacidad calorifica del acido a distintas composiciones

Viscosidad (cP)

0 ‘ ‘ ‘
0 20 40 60 80 100

Composicion Acido (%)

Fig. B.4 Viscosidad del acido a distintas composiciones
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Presion Critica (psi)

3500

3000 -

2500 -

2000 -

1500

1000 H

500 -

Composicion Acido (%)

Fig. B.5 Presién Critica del acido a distintas composiciones

Conductividad Térmica (kcal/h m °C)

0,6

0,5

04 -

0,3

0,2 -

0,1
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Composicion Acido (%)

Fig. B.6 Conductividad Térmica del acido a distintas composiciones
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Temperatura Densidad Capac. Calorifica Viscosidad Cond.Térmica Tensién Superficial
(°C) (kg/m3) (kcal/kg °C) (cP) (kcal/h-m-°C) (dina/cm)
10 1019 0,970 1,318 0,504 74,768
20 1011 0,967 1,014 0,518 73,049
30 1004 0,966 0,806 0,531 71,320
40 996 0,965 0,658 0,543 69,580
50 989 0,966 0,549 0,553 67,824
60 981 0,967 0,467 0,562 66,049
70 973 0,969 0,403 0,570 64,251
80 965 0,973 0,353 0,576 62,429
90 957 0.977 0.313 0.581 60.580
Tabla B.1 Propiedades Agua Liquida
Temperatura | Densidad Viscosidad |Cond.Térmica| Capac. Calorifica
(°C) (kg/m3) (cP) (kcal/h-m-°C) (kcal/kg °C)
100 0,593 1,21E-02 2,11E-02 0,456
110 0,578 1,24E-02 2,20E-02 0,457
120 0,563 1,29E-02 2,26E-02 0,458
130 0,548 1,33E-02 2,33E-02 0,459
140 0,535 1,37E-02 2,40E-02 0,460
150 0,522 1,41E-02 2,47E-02 0,461
160 0,510 1,45E-02 2,55E-02 0,462
170 0,498 1,49E-02 2,62E-02 0,463
180 0,487 1,53E-02 2,70E-02 0,464
190 0,476 1,57E-02 2,78E-02 0,466
200 0,466 1,61E-02 2,86E-02 0,467
Tabla B.2 Propiedades Vapor de Agua
Constantes Capacidad Calorifica
Calor Formacion Calor Disolucién en
Compuesto (kcal/mol) Agua (Kcal/mol) A B C D Unidad Estado
CuSO4 -184,70 17,5 24,1 0 0 0 Cal /mol*C Solido
CuO -38,50 0,0 10,87 0,003576 -150600 0 Cal /mol*C Solido
FeSO4 221,30 14,7 22 0 0 0 Cal /mol*C Solido
Fe203 -198,50 0,0 24,72 0,01604 -423400 0 Cal /mol*C Solido
ZnS04 233,40 18,5 28 0 0 0 Cal /mol*C Solido
Zn0 -83,36 0,0 11,4 0,00145 182400 0 Cal /mol*C Solido
Na2S04 0,00 0,6 32,8 0 0 0 Cal /mol*C Solido
As203 154,10 6,7 8,37 0,0486 0 0 Cal /mol*C Solido
Al203 399,09 0,0 22,08 0,008971 -522500 0 Cal /mol*C Solido
S0O3 -103,03 0,0 0,234 0 0 0 kcal /mol*C Gaseoso
S0O2 70,94 0,0 0,204 0 0 0 kcal /mol*C Gaseoso
02 0,00 0,0 0,261283159 0 0 0 kcal /mol*C Gaseoso

Tabla B.3 Propiedades Sdlidos y Gases
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ANEXO C: CRITERIOS DE DISENO

Cl

Estimacion de condiciones de entrada

En base a las composiciones mostradas en la Tabla 6, se han calculado los flujos de entrada

para cada uno de los compuestos presentes en el acido C. Los flujos calculados en esta

seccidn aparecen resumidos en la Tabla 7.

Base: 5 m3/h
Densidad Solucién: 1300 kg/m3 Flujo Total: 6500 kg/h
Compuesto Composicién | Flujo Masico | Peso Atomico | Molécula | Peso Molecular | % en Molecula | Flujo Masico Total
mg/l kg/h kg/kmol kg/h
Cu 4000 20 63,5 CuSO, 159,5 40% 50,24
Fe 1600 8 55,8 FeSO, 151,8 37% 21,76
Pb 1,7 0,0085 207,2 PbSO, 303,2 68% 0,01
Zn 500 2,5 65,4 ZnSO, 161,4 41% 6,17
Mo 40 0,2 95,94 MoS; 191,94 50% 0,40
Al 102 0,51 27 Al,O3 150 36% 1,42
F 1400 7 19 HF 20 95% 7,37
As 4700 23,5 75 As,0, 198 76% 31,02
Compuesto Composicién | Flujo Masico
mg/l kg/h kg/h
Hg 5 0,025 200,6 HgCl, 236,1 85% 0,03
Cl (con HgCI2) 35,5 HgCl, 236,1 15% 0,004
Cl (total) 900 4,5
Cl (con NaCl) 4,496 35,5 NaCl 58,5 61% 7,408
Na (con NaCl) 23 NaCl 58,5 39% 2,913
Na (total) 1100 55
Na (con Na2S04) 2,587 23 Na,SO, 142 32% 8,0
[Total 132,414 |

% en Solucion

Flujo Méasico

H2S04 45% 2925
H20 3442,586
Notas:

Flujo de HgCl calculado en base a la composicién de HgCl

Flujo de NaCl calculado en base a (Cl total - Cl presente en HgCl)
Flujo de Na2S04 calculado en base a (Na total - Na presente en NaCl)
Flujo de H2SO4 calculado en base a su porcentaje en el acido

Flujo de H20 calculado en base a (Total - H2SO4 - Solidos)

C.2

Disefno Intercambiadores de Calor

Los criterios de disefio de intercambiadores de calor también son aplicables a los

evaporadores, dado que el disefio esta definido de acuerdo a intercambiadores de calor tipo

TEMA [39]. EIl criterio de disefio considera estimaciones para factores de ensuciamiento

(Tabla C.1) y valores para coeficientes totales de transferencia de calor (Tabla C.2); el

241



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

citerior considera ademas valores reales de numero de tubos para diferentes tipos de

carcasas y pasos de tubos (Tabla C.3).

Coaling water streams”

» Seawater

« Brackish water

e Treated cooling tower water

o Municipal water supply

= River water

« Engine jacket water

= Distilled or demineralized water
o Treated boiler feedwater

» Boiler blowdown

Nervice gas streams

« Ambient air (in air-cooled units)
o Compressed air

e Steam (clean)

o Steam (with oil traces)

# Refrigeranis (with oil traces)

« Ammonia

o Carbon dioxide

e Flue gases

Service liguid sireams

» Fuel oil

« Lubrication oil

& Transformer oil

« Hydraulic fluid

o Organic heat-transfer fluids
» Refrigerants

- BI‘iﬂC

Process gas sireams

» Hydrogen

» Organic solvent vapors

e Acid gases

« Stable distillation overhead products

Process liguid streams
« Amine solutions

Glyeol solutions

» Caustic solutions
e Alcohol solutions
¢ Ammonia
L]
L]

Vegetable oils
Stable distillation side-draw and bottom products

Natural gas processing streams
+ Natural gas

Overhead vapor products
Cs or Cy vapor (condensing)
Lean oil

Rich oil

LNG and LPG

® & & & @

Tabla C.1 Factores de ensuciamiento para servicios tipicos

0.0005-0.001
0.001-0.002
0.001-0.002
0.001-0.002
0.001-0.003
0,001

(.0005
(.0005-0,001
0,002

(=0.0005
(L001-0.002
0-0.0005
(L001-0.002
0.002

0.001

0.002
(L005-0.01

0.002-0.005
0.001
0.001
0,001
0.001-0.002
0.001
0.003

0.001
0.001
0.002—0.003
0.001

0.002
0.002
0.002
0.002
0.001
0.003
0.001-0.002

0.001
0.001-0.002
0.001
0.002
0.001
0.001
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il refinery streams
s Crude oil”

- Temperature less than 250°F

= Temperature between 250°F and 350°F
— Temperature between 330°F and 450°F
— Temperature greater than 450°F

o Liguid product streams

— Gasoline

- Naphtha and light distillates

- Kerosene

— Light gas oil

— Heavy gas oil
— Heavy fuel oils

— Asphalt and residuum

e (Other oil streams
- Refined lube oil
- Cycle oil
— Coker gas oil
= Absorption oils

Tabla C.1 (continuacion)

Shell side

0.002-0.003
0.003-0.004
0.00:4-0.005
0.005-0.006

0.001-0.002
0.001-0.003
0.001-0.003
0.002-0.003
0.005-0.005
0.003-0.007
0.007-0.01

0.001
0.002-0.004
0.003-0.005
0.002

Factores de ensuciamiento para servicios tipicos

Design U Includes total dirt

Tube side

Liquid-liquid media
Aroclor 1248 Jet fuels 100=150 0.0015
Cutback asphalt Water 10-20 0.m
Demineralized water Water 300500 0.001
Ethanol amine (MEA or Water or DEA, or 140200 0.003
DEA) 10-25% solutions MEA solutions
Fuel oil Water 15-25 0.007
Fuel oil il 10-15 0.008
(rasoline Water HO-100 0.003
Heavy oils Heavy oils 10-40 0.004
Heavy oils Water 15=50 0.005
Hydrogen-rich reformer Hydrogen-rich refarmer S-120 0.002

stream stream
Kerosene ar gas oil Water 25-50 0,005
Kerosene or gas oil il 20-35 0.005
Kerosene or jet fuels Trichloroethylene 40-50 0.0015
Jacket water Water 230-300 0,002
Lube oil {low viscosity) Waler 25-50 0.002
Lube oil (high viscosity) Water 40-80 0.003
Lube oil il 11=20 0.006
Naphtha Water S0=T0 (.005
Maphtha il 25-35 0.005
Organic solvents Water 50=150 0.003
Organic solvents Brine 3590 0.003
Organic solvents Organic solvents 2060 0.002
Tall oil derivatives, Water 20-50 0.004

vegetable oil, etc.
Vater Caustic soda 100250 0.003

Tabla C.2

solutions {10-30%)

Valores tipicos para coeficientes de transferencia de Calor [33]
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Water
Wax distillate
Wax distillate

Condensing vapor-liguid media

Alcohol vapor
Asphalt (450°F)
Dowtherm vapor
Dowtherm vapor
Gas-plant tar
High-boiling hydrecarbons V
Low-boiling hydrocarbons A
Hydrocarbon vapors
{partial condenser)

Organic solvents A
Organic solvents high NC, A
Organic solvents low NC, V
Kerosene
Kerosene
Naphtha
Naphtha
Stabilizer reflux vapors
Steam
Steam
Steam
Sulfur dioxide
Tall-oil derivatives, vegetable
oils {vapor)
Water

Gasliquid media

Ajr, N3, ete. {compressed)
Air, Mo, elc., A

Water or brine

Water or brine

Waler

Vaporizers
Anhydrous ammonia
Chlorine

Chlorine

Prapane, butane, e,
Water

Tabla C.2 (continuacion)

Water
Water
0Oil

Water

Dowtherm vapor

Tall oil and derivatives
Dowtherim liquid
Steam

Water

Water

il

Water

Water or brine
Water or brine
Water

Qil

Water

0il

Water

Feed water
No. 6 fuel oil
No. 2 fuel oil
Water

Water

Aromatic vapor-stream

agentrope

Waler or brine
Waler or brine
Alr, No (compressed)
Air, Na, etc., A
Hydrogen containing

natural—gas mixhires

Steam condensing
Steam condensing
Light heat-transfer oil
Steam condensing
Steam condensing

200-250
15-25
13-23

100200
460
8080
80=120
40-50
20-50
80-200
25-40

100-200
20-60
S0-120
30-65
20-30
a0-T5

20-30

80-120

400-1000
15-25
60-90

150-200

40-80

40-20
10=-50
20-40
=20
BO-125

150-300
150-300
40-60
200-300
250-400

0.003
0.005
0.005

0.002
0.006
0.004
0.0015
0.0055
0.003
0.003
0.004

0.003
0.003
0.003
0.004
0.005
0.005
0.005
0.003
0.0005
0.0055
0.0025
0.003
0.004

(L.005

0.005
(.005
(1005
(.005

(0.0015
0.0015
0.0015
0.0015
0.0015

Valores tipicos para coeficientes de transferencia de Calor
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Shell ID TEMALor M TEMAPorS TEMAU
(in.) -
Number of passes Number of passes Number of passes

i 2 4 6 1 2 4 6 2 4 6
8 64 48 34 24 34 32 16 18 32 24 24
10 85 72 52 30 60 62 52 44 64 52 52
12 122 114 94 96 109 98 78 68 98 88 78
13.25 151 142 124 112 126 120 106 100 126 116 108
15.25 204 192 166 168 183 168 146 136 180 160 148
17.25 264 254 228 220 237 228 202 192 238 224 204
19.25 332 326 290 280 207 286 258 248 208 280 262
21.25 417 396 364 348 372 356 324 316 370 352 334
23.25 495 478 430 420 450 430 392 376 456 428 408
25 579 554 512 488 518 498 456 444 534 500 474
27 676 648 602 584 618 602 548 532 628 600 570
29 785 762 T04 638 729 708 650 624 736 696 668
31 909 878 814 792 843 812 744 732 846 812 780
33 1035 1002 944 920 962 934 868 840 978 928 904
35 1164 1132 1062 1036 1090 1064 990 972 1100 1060 1008
37 1304 1270 1200 1168 1233 1196 1132 1100 1238 1200 1152
39 1460 1422 1338 1320 1365 1346 1266 1244 1390 1336 1290
42 1703 1664 1578 1552 1611 1580 1498 1464 1632 1568 1524
45 1960 1918 1830 1800 1875 1834 1736 1708 1882 1820 17M0
48 2242 2196 2106 2060 2132 2100 1998 1964 2152 2092 2044
54 2861 2804 2682 2660 2730 2684 2574 2536 2748 2680 2628
60 3527 3476 3360 3300 3395 3346 3228 3196 3420 3340 3286
66 4292 4228 4088 4044
72 5116 5044 4902 4868
78 6034 5964 5786 5740
84 7005 6934 6766 6680
90 8093 7998 7832 7708
96 9203 9114 8896 8844
108 11696 11618 11336 11268
120 14459 14378 14080 13984

Tabla C.3 Numero de tubos para Tubos de %" en arreglo triangular de 15/16” [33]
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Shell ID TEMAPorS TEMAU
(in.)
Number of passes Number of passes

1 2 4 6 2 4 6
8 28 26 16 12 28 24 12
10 52 48 44 24 52 44 32
12 a0 76 66 56 78 72 ri
134 104 a0 70 80 94 92 9
15% 136 128 128 114 136 132 120
174% 181 174 154 160 176 176 160
194 222 220 204 198 224 224 224
21% 289 272 262 260 284 280 274
234 345 332 310 308 348 336 328
25 208 386 366 344 408 392 378
a7 477 456 432 424 480 468 460
29 504 532 510 496 562 548 530
31 637 624 588 576 G48 636 620
33 T30 712 682 [H3T] 748 728 718
35 828 812 780 760 548 820 816
37 937 918 882 872 952 932 918
39 1048 1028 996 972 1056 1044 1020
42 1224 1200 1170 1140 1244 1224 1212
45 1421 1394 1350 1336 1436 1408 1398
48 1628 1598 1548 1536 1640 1628 1602
it 2006 2048 2010 1992 2108 2084 2068
G0 2085 2552 25012 2476 2614 25684 2558

TablaC.4 Numero de tubos para Tubos de %” en arreglo triangular de 1” [33]
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Tabla C.5 Factor de correccion LMTD para intercambiadores 1-2 [33]
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C.3 Disefio Calderetas

A continuacién se muestra una Tabla con valores para segmentos circulares en funcion de la

razén h/D, la cual es usada para el calculo del domo de las calderetas.

WD A WD A WD A WD A WD A kD A WD A4 WD A WD A WD A

0.050 0.01468 0.100 004087 0.150 0.07387 0.200 011182 0.250 0.15355 0300 (L19817 0350 024498 0400 020337 0450 034278
0.002 0.00012 0052 0.01556 0.102 0.04208 0.152 0.07531 0.202 0.11343 0.252 0155628 0302 0.20000 0352 024689 0402 029533 0452 034477
000 0.00034 0054 0.01646 0.104 0.04330 0.154 007675 0.204 011504 0254 0.15702 0304 020184 0354 024880 0404 029729 0454 034676
0.006 0.00062 0056 0.01737 0.106 0.04452 0156 0.07819 0.206 0.11665 0.256 0.15876 0.306 0.20368 0.356 0.25071 0406 029926 0456 034876
0008 0.00095 0058 0.01830 0108 004576 (.158 0.07965 0208 0.11827 0.258 016051 0308 0.20553 0358 025263 0408 030122 0458 035075

0.010 0.00133 0060 (L01924 0.110 0.04701 0.160 0.08111 0210 0.119%0 0.260 0.16226 0310 0.20738 0360 0.25455 0.410 030319 0.460 035274
0012 000175 0062 (0L02020 0.112 0.04826 (L162 0.08258 0.212 012153 0.262 016402 0312 0.20923 0.362 025647 0412 030516 0462 035474
0.014 0.00220 0064 0.02117 0114 0.04953 0.164 0.08406 0.214 012317 0.264 016578 0314 021108 0364 025839 0414 030712 0464 035673
0.016 0.00268 0065 0.02215 0.116 0.05080 0.166 008554 0216 012481 0.266 016755 0316 0.21294 0366 026032 0416 030910 0466 035873
0018 0.00320 0068 0.02315 0118 0.05209 0168 0.08704 0.215 012646 (L268 0.16032 0318 021480 0368 026225 0418 031107 0.468 0.36072

0,020 0.00375 0070 0.02417 0,120 0.05338 0170 0.08854 0220 012811 .270 017109 0.320 021667 0.370 026418 0420 031304 0470 0.36272
0,022 000432 0072 (0.02520 0.122 005460 (.172 0.00004 0222 012977 0.272 017287 0322 0.21853 0372 026611 0422 031502 0472 036471
0,024 0.00492 0.074 002624 0.124 0.05600 (0.174 0.08155 0224 0.13144 (.274 017465 0.324 0.22040 0.374 026805 0.424 031699 0474 0.36671
0,026 0.00555 0076 0.02729 0126 0.05733 (0176 0.09307 0226 0.13311 (0.276 0.17644 0.326 0.22228 0.376 0.26998 0426 031897 0476 0.36871
0.028 000619 0078 0.02836 0.128 0.05866 0.178 0.09460 0228 013478 0278 0.17823 0.328 022415 0.378 0.27192 0428 032095 0478 0.37071

0.030 0.00687 0.080 0.02943 0,130 0.06000 0.180 0.09613 0230 013646 0.280 0.18002 0.330 0.22603 0.380 027386 0430 032293 0480 037270
0,032 0.00766 0.082 003053 0132 0.06135 0.182 0.09767 0232 013815 0.282 0,18182 0,332 022792 (.382 027580 0432 032491 0482 037470
(0,034 000827 0084 003163 0.134 0.06271 0.184 0.00922 0234 013084 (.284 018362 0.334 0.22980 0.384 027775 0.434 032689 0.484 037670
0036 000901 0085 003275 0,136 0.06407 0.186 0.10077 0236 0.14154 0286 (L18542 0336 0.23169 (.386 027960 0436 032887 0.486 037870
0,038 000976 0088 0.03387 0.138 0.06545 0.188 0.10233 0238 0.14324 0.288 018723 0.338 0.23358 (.385 0.28164 0438 033086 0488 0.38070

0.040 0.01054 0090 0.03501 0.140 0.06683 0.190 0.103%0 0240 014494 0.290 018905 0.340 0.23547 0.390 028359 0440 033284 04890 038270
0042 0.01133 0092 003616 0,142 0.06822 0,182 010547 0242 0.14666 0.292 019086 0,342 0.23737 0.392 028554 0442 033483 0492 0.38470
0044 001214 0094 003732 0144 006963 0194 0.10705 0244 014837 0.294 019268 0.344 023027 0.394 028750 0444 033682 0494 038670
0046 001297 0006 0.03850 0.146 007103 0196 0.10864 0246 015009 0.296 019451 0346 024117 0396 028045 0448 033880 0496 (38870
0048 0.01382 0098 003968 0.148 0.07245 0.198 0.11023 0248 015182 0.298 019634 0348 0.24307 0.398 029141 0448 034079 0498 039070
0050 0.01468 0,100 0.04087 0,150 (LOT3BET 0.200 011182 0250 0.15355 (0.300 0.19817 0350 0.24498 0400 029337 0.450 034278 0.500 0.39270

B Tabla Cz

Area de éeg_mentos circulares [33]

Las calderetas se disefian de manera similar a los intercambiadores de calor, sin embargo
para el calculo del domo, se debe considerar un disefio especial que se resume a

continuacion:

1. Calculo de Carga de Vapor VL mediante la Ec. C.1

Olig
VL = 2290 - pyapor Ec. C1
pliq - pvapor
2. El area del segmento del domo se calcula como:
sa="v_ Ec.C.2
L-VL

3. Se debe considerar una altura efectiva de liquido (hef) en la caldereta. Un valor usual

es 4.
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Se debe considerar una altura de liquido (hliq) como porcentaje del diametro de la

carcasa.

Se calcula el diametro del domo mediante la Ec. C.3:

Dy = b let) Ec.C.3

Con el valor de h/D se obtiene el factor A de la Tabla C.6 y se calcula un nuevo valor

de SA, que debe coincidir con el valor de SA calculado en el punto 2.

SA=A-D,* Ec.C4

En caso de no cumplirse el punto 6, se debe repetir el procedimiento desde el punto 4

en adelante considerando una nueva altura de liquido.
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C.3.2 Memoria de célculo Caldereta

Los calculos para el condensador se muestran en el Capitulo 6 Seccién 6.2.4, sin embargo,

para obtener un adecuado disefio se deben realizar varias iteraciones a fin de encontrar un

equipo 6ptimo para los fines destinados. A continuacion se presenta una Tabla con las

iteraciones realizadas:

Caldereta C-5

Tipo AKU

era 0 era 0 era 0) era 0 4
Q kcal/h 762076,4 762076,4 762076,4 762076,4
BW kg/h 1280,3 1280,3 1280,3 1280,3
Gases kg/h 3572,5 3572,5 3572,5 3572,5
T gases 1in °C 900 900 900 900
Tgases2out |°C 200 200 200 200
T bw in °C 50 50 50 50
T bw out °C 125,8 125,8 125,8 125,8
DT In °C 380,33 380,33 380,33 380,33
R 9,23 9,23 9,23 9,23
P 0,09 0,09 0,09 0,09
F 0,955 0,955 0,955 0,955
DTm °C 363,2 363,2 363,2 363,2
U sup kcal/lh m2 °C 100 154 196 232
A m2 20,98 13,63 10,68 9,04
Do m 0,01905 0,01905 0,01905 0,01905
Di m 0,01575 0,01575 0,01575 0,015748
L tubo m 2,00 2,00 2,00 2,00
nt 175 114 89 76
np 2 2 2 2
nt reales 180 126 98 64
D carc m 0,3874 0,3366 0,3048 0,2540
U req kcallh m2 °C 97,4 139,1 178,9 273,9
A real 21,5 15,1 11,7 7,7
Gases por tubos
G kg/h m2 203792,9 291132,7 374313,5 573167,5
visc kg/m h 0,1026 0,1026 0,1026 0,1026
Re 31280,0 44685,7 57453,1 87975,1
f 0,0231 0,0212 0,0201 0,0183
k kcallh m °C 0,0455 0,0455 0,0455 0,0455
Cp kcallkg °C 0,3047 0,3047 0,3047 0,3047
Pr 0,6871 0,6871 0,6871 0,6871
Nusselt 73,4 96,8 117,7 164,2
hi kcal/lh m2 °C 212,2 279,8 340,1 474,3
Agua Caldera por Carcasa
P psi 34,7 34,7 34,7 34,7
P critica psi 3208,2 3208,2 3208,2 3208,2
P reducida 0,0108 0,0108 0,0108 0,0108
Fp 0,62 0,62 0,62 0,62
Heat Flux kcallh m2 35371,3 50530,4 64967,7 99481,8
P critica kPa 22120 22121 22122 22123
Heat Flux W/m2 41129 58756 75544 115677
h nb kcallh m2 °C 3755,6 4820,9 5748,3 7746,1
Fb 1,49 1,43 1,40 1,34
hc kcallh m2 °C 860 860 860 860
ho kcallh m2 °C 6447 7767 8892 11226
Intercambiador
Rdi h m2 °C/kcal 0,00031 0,00031 0,00031 0,00031
Rdo h m2 °C/kcal 0,0001 0,0001 0,0001 0,0001
k tubos kcallh m °C 11,026 11,026 11,026 11,026
Ud 154 196 232 305
a REQUERIDA |m2 13,6 10,7 9,0 6,9
Sobredim. 58% 41% 30% 11%

Iteraciones para Caldereta C-5
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C4a Disefio Agitadores

Los agitadores son disefiados de acuerdo la Ec. 32 mencionada en la Ref [32]. Para el

disefo se utiliza el grafico de la Fig. C.6 que entrega el numero de potencia en funcién de
numero de Reynolds.

DISK & VERTICAL DIk & VERTICAL CURVED PITCHED
BLADE BLADE BLADE BLADE BLADE BLADE
CURVE 1 CURVE 2 CUAVE 3 (=1 Y CURVE 5 CURVE &
100 | | | NSk
N, D =
50 ! ' , ;
| | | i J_ Tl
i milﬁ WO b1 /04178 WO 18 WD 1/8
E 11 HE ] IR
£ o B e o s 1 e i - 4
o - o ———
£ !
REEEL I I I 1
' 5 I Hu 1 T i
== 1 [mARIN - |
— ! 1 D-EETH
R
T T 1 T
N LT L]
| ] ] | Ty 1
1 _L : -Il—:J.:,
]
0_5 ] 1 1
it 10° 16" it
2
Hpe = Wpip

Tabla C.8 Numero de Potencia vs Numero de Reynolds para agitadores de paletas [32].

C.5 Disefio Evaporadores

C.5.1 Algoritmo de célculo para evaporadores de triple efecto

1. Con base en los valores conocidos de la concentracidon de salida y la presién en el
ultimo efecto, se determina el punto de ebullicion en este ultimo efecto. El IPE

(incremento del punto de ebullicién) se estima con los datos de concentracion.

2. Por medio de un balance de masa total, se determina la cantidad total de agua
evaporada. Para esta primera aproximacion este total se prorratea entre los tres
efectos y se calcula la concentracion en cada uno de ellos por medio de un balance
de materia. Por lo general, en la primera aproximacion se suponen cantidades iguales

de vapor producidas en los tres efectos, de modo que V1 =V2 = V3.

3. Con las ecuaciones de transferencia de calor se estiman las caidas de temperatura
en todos los efectos.
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4. Empleando los balances de masa y energia de cada efecto, se calculan la cantidad
vaporizada y los flujos de liquido en cada efecto. Si las cantidades vaporizadas
difieren de manera apreciable de los valores supuestos en el paso 2, entonces se
repiten los pasos 2, 3 y 4 con las cantidades de evaporacion que acaban de

calcularse.

5. Se calcula el valor del calor transferido en cada efecto (Q). Mediante la ecuacion

Q=U-AAT de cada efecto, se calculan las areas Al, A2 y A3 y se calcula el valor

promedio de A, mediante,

A+ A A
- 3

Ay Ec.C.5

6. Si estas areas estan razonablemente cerca una de otra, los calculos estan completos
y no se necesita un segundo intento, lo cual se verifica mediante el calculo del

porcentaje de error entre las areas que esta dado por:

|AM —A1|+|AM —A2|+|AM —A3|
Ay

% error = Ec.C.6

Si el porcentaje de error no es menor al 5 %, es necesario realizar un préximo intento

como sigue.

7. Para empezar el proximo intento, se utilizan los nuevos valores de L1, L2, V1, V2 y
V3, calculados para los balances de energia del paso 4 y se calculan las nuevas
concentraciones de la solucion en cada efecto mediante un balance de masa al

concentrado en cada efecto.

8. Los nuevos valores de AT,,AT, y AT,se obtienen a partir de

AT) = AT, 20 AT, = AT, 2. AT) = AT, 22
A Au Au

Ec.C.7
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La suma de AT, +AT, + AT, debe ser igual al valor original de » AT . Si no es asi,

los valoresAT se reajustan proporcionalmente para satisfacer esta condicion.
Entonces, se calcula el punto de ebullicion en cada efecto. Usando las
concentraciones del paso 6 se determinan nuevos valores de los IPE en ambos

efectos.

Con los nuevos valores de AT del paso 7, se repite el calculo desde el paso 4.

Generalmente al tercer intento el error es menor que el 5 %.
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C.5.2 Memoria de célculo para evaporadores de triple efecto

Aplicando el Algoritmo expuesto en C.4.2 se obtienen los resultados que se muestran en la
Tabla C.8. Los datos de IPE y Entalpias extraidas de Tablas de Vapor aparecen en el Anexo
B.

M8 kg/h 6460,63 6460,63 6460,63 6460,63
M9 kg/h 942,17 874 829 829,4
M12 kg/h 5518,45 5586 5632 5631,2
M13 kg/h 942,17 1004 938 933,1
M16 kg/h 4576,28 4583 4694 4698,1
M17 kg/h 942,17 949 1059 1064,0
M20 kg/h 3634,10 3634,10 3634,10 3634,1
S kg/h 1527 1717 17231
X8 0,45 0,45 0,45
X12 0,53 0,52 0,52
X16 0,64 0,63 0,62
X20 0,8 0,8 0,8
Tf °C 30 30 30
T1 °C 109,8 102,8 103,4
T2 °C 89,7 87,8 87,5
T3 °C 70,9 70,9 70,9
EPE1 °C 2,8 2,7 2,7
EPE2 °C 4,8 4,5 4.3
EPE3 °C 10,2 10,2 10,2
DT dis °C 47,3 47,7 47,9
DT1 °C 16,0 23,0 22,5
DT2 °C 17,3 12,3 13,1
DT3 °C 14,0 12,4 12,3
TS1 °C 125,8 125,8 125,8
TS2 °C 107,0 100,1 100,7
1S3 °C 84,9 83,3 83,2
1S4 °C 60,7 60,7 60,7
LS1 kcal/kg 520,6 520,6 520,6
H1 kcal/kg 536,3 689,1 689,1
HS2 kcal/kg 535,0 687,8 687,93
HS3 kcal/kg 549,2 681,0 687,89
H2 kcal/kg 551,4 683,0 689,8
hS2 kcal/kg 85,1 100,2 100,9
LS2 kcal/kg 451,2 588,9 588,3
HS4 kcal/kg 657,5 657,5 657,5
H3 kcal/kg 662,1 662,1 662,1
hS3 kcal/kg 60,7 83,4 83,3
LS3 kcal/kg 490,7 599,6 606,6
Cp(M8) kcal/kg®°C 0,884 0,884 0,884
Cp(M12) kcal/kg®°C 0,817 0,860 0,860
Cp(M16) kcal/kg®°C 0,832 0,837 0,839
Cp(M20) kcal/kg°C 0,8014 0,8014 0,801
Q1 kcal’h 7,99E+05 8,98E+05 9,01E+05
Q2 kcal’h 3,94E+05 4,88E+05 4,88E+05
Q3 kcal/h 4,92E+05 5,63E+05 5,66E+05
A1 m2 71,2 55,7 57,3
A2 m2 35,2 61,3 57,1
A3 m3 43,9 56,6 57,4
Am m3 50,06998312 57,84608384 57,28517026
% error 84% 12% 1%
P1 psi 14,7
P2 psi 7,35
P3 psi 3
h4 71,0
LS4 586,4
Valores: Ingresado Supuesto Calculado Real Cellanzito
Supuesto

Tabla C.8 Resultados lteracion para Evaporador de Triple Efecto
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C.5.3 Dimensionamiento de Evaporadores

El calculo de los evaporadores es similar al de un intercambiador de tubos y carcasa y

procede de la siguiente manera:

1.

Se deben establecer las sgtes. condiciones de disefo:

Tubos: Diametro Nominal, BWG, largo.

Disposicion de tubos en carcasa: arreglo (cuadrado, triangular, etc.), pitch
Valor para factores de ensuciamiento para ambos lados (Tabla C.1)

Tipo de Intercambiador TEMA

Estimacién de Area mediante un valor supuesto de U

Q

= Ec.C.8
u- ATLMTD

Estimaciéon nimero de tubos

B A
Di T Ltubos

Ec.C.9

ny

De Tablas C. 3 y C.4 se obtiene el nUmero de tubos reales aproximando el nUmero de
tubos estimados al numero de tubos reales superior. De la misma Tabla se obtiene el

diametro interno de la carcasa.

Con los valores obtenidos en el paso anterior se calcula el area real de transferencia

de calor y el coeficiente de transferencia requerido.

Areal = Di '”'Ltubos 'nt(ReaI) Ec. C.10

Q

Areal ’ ATLMTD

Upeq = Ec. C.11
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10.

11.

Se debe buscar el dato de presion critica del fluido ebullente y se calcula la presion
reducida con la presion de operacion. Se calcula el factor de correccion de presion de

Mostinsky [33] con la formula:
F,=18-P.%" Ec. C.12

Se obtiene el coeficiente de nucleo ebullente mediante la correlacion de Mostinsky
[33]:

h,, = 000417 -P2% -(Q/A)*" -F, Ec.C.13

Donde hy, & W/m?K; P, a kPa; (Q/A) a W/m?

Se calcula el valor de Fb como:

0,75
F, =101 -278Dp Ec. C.14
(Pr /D,)?D,
El coeficiente por lado de tubos se estima como:
hb:hnb'Fb+hnc Ec. C.15

Donde h, corresponde al coeficiente de transferencia por conveccion natural que

para el caso de soluciones inorganicas se estima en 1000 W/m?°C (860 kcal/h m?°C).}
Para el vapor se estima un valor de (1/ho + RDo) de 0,0001 h m2 °C/kcal.

Se calcula el coeficiente de transferencia de calor con la formula:

1
UD: (i+RDi)(DO/Di)+M+i+RDOi| Ec. C.16
hi 2ktubo ho

El valor calculado del coeficiente de transferencia debe ser mayor que el U De esta

manera el evaporador queda correctamente dimensionado, sin embargo la diferencia
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entre el U calculado y el U estimado no debe ser excesivamente mayor ya que el
evaporador podria quedar sobredimensionado. En caso que no se esté conforme con
el disefio, puede volverse a realizar el calculo volviendo al paso 2 pero esta vez

usando el valor obtenido en 11.

Las iteraciones para el calculo de los evaporadores de este estudio se muestran en las
Tablas C.9-C.11.

Iltem C-1
Tipo AES

Variable Unidad Valor Valor Valor
DTm °C 22,5 22,5 22,5
q kcal/h 901131 901131 901131
U kcal/h m2 °C 700 903,8 916,9
A m2 57,2 44,3 43,7
Do tubos m 0,01905 0,01905 0,01905
Di tubos m 0,0148 0,0148 0,0148
L tubos m 1,5 1,5 1,5
nt estimado 819 634 625
Layout Tubos Cuadrado Cuadrado Cuadrado
Pitch m 0,0238125 0,0238125 0,0238125
Pasos por tubo 1 1 1
nt real 843 729 618
Di carcasa m 0,7874 0,7366 0,6858
A real m2 58,9 51,0 43,2
U req kcal/h m2 °C 680 786 927
Pc kPa 20066,16 20066,16 20066,16
P kPa 189,606 189,606 190,606
Pr 0,00945 0,00945 0,00950
Fp 0,815 0,815 0,816
qt W/m2 13846,05354 16011,28002 18887,09245
hnb kcal’lh m2 °C 2154,5 2385,2 2680,0
Fb 1,9 1,9 1,8
hnc kcal’lh m2 °C 860,0 860,0 860,0
hb (hi) kcal/lh m2 °C 5034,23 5366,46 5792,20
Rdi m2 h °C/ kcal 0,00041 0,00041 0,00041
K tubos kcal/lh m °C 12,6554 12,6554 12,6554
1/h0+Rd0 h m2 °C/kcal 0,0001 0,00014 0,00014
ud kcal/h m2 °C 903,8 916,9 931,9
Ud-Ureq kcal/lh m2 °C 2241 130,9 4,8
Condicion Disefio [(Ud-Ureq)>0 |  cumple | cumple |  cumple

Tabla C.9 lteraciones para Evaporador C-1
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ltem C-2

Tipo AES

DTm °C 13,1451319 13,1451319] 13,1451319
q kcal/h 487870,1492 487870,1492| 487870,1492
U kcal/lh m2 °C 650 784,4625051] 798,7746847
A m2 57,09866331 47,3115425| 46,46382999
Do tubos m 0,01905 0,01905 0,01905
Di tubos m 0,0148336 0,0148336] 0,0148336
L tubos m 1,5 1,5 1,5

nt estimado 816,8423498 676,8297068| 664,7024969
Layout Tubos Cuadrado Cuadrado Cuadrado
Pitch m 0,0238125 0,0238125] 0,0238125
Pasos por tubo 1 1 1

nt real 843 729 618

Di carcasa m 0,7874 0,7366 0,6858

A real m2 58,92712735 50,95833433| 43,19924638
U req kcal/h m2 °C 629,8309933 728,3230828| 859,1383938
Pc kPa 20066,16 20066,16 20066,16
P kPa 51,021 51,021 51,021

Pr 0,002542639 0,002542639| 0,002542639
Fp 0,651884873 0,651884873| 0,651884873
qt W/m2 7496,216285 8668,464099| 10225,42124
hnb kcal/lh m2 °C 1121,747815 1241,838914| 1394,063647
Fb 1,937425787 1,889356036] 1,840403644
hnc kcal/lh m2 °C 860 860 860

hb (hi) kcal/lh m2 °C 3033,303144 3206,275849| 3425,639815
Rdi m2 h °C/ kcal 0,00041 0,00041 0,00041

K tubos kcal/h m °C 12,6554 12,6554 12,6554
1/h0+Rd0 h m2 °C/kcal 0,000136544 0,000136544| 0,000136544
Ud kcal/h m2 °C 784,4625051 798,7746847| 815,4821228
Ureg-Ud kcal/h m2 °C 154,6315118 70,45160192| -43,65627093
Condicion Disefio |(Ud-Ureq) >0 | cumple | cumple | no cumple

Tabla C.10 Iteraciones para Evaporador C-2
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Item C-3

Tipo AES

DTm °C 12,3 12,3 12,3

q kcal/h 565928 565928 565928
U kcal/h m2 °C 800 775,2 762,5
A m2 57,4 59,3 60,3
Do tubos m 0,01905 0,01905 0,01905
Di tubos m 0,0148 0,0148 0,0148
L tubos m 1,5 1,5 1,5

nt estimado 822 848 862
Layout Tubos Cuadrado Cuadrado Cuadrado
Pitch m 0,0238125 0,0238125 0,0238125
Pasos por tubo 1 1 1

nt real 843 962 729

Di carcasa m 0,7874 0,8382 0,7366
A real m2 58,9 67,2 51,0

U req kcal/h m2 °C 780 683 902
Pc kPa 20066,16 20066,16 20066,16
P kPa 20,684 20,684 189,606
Pr 0,00103 0,00103 0,00945
Fp 0,559 0,559 0,815
qt W/m2 8695,597241 7619,946439 10055,40257
hnb kcal’lh m2 °C 1067,5 973,2 1722,3
Fb 1,9 1,98 1,9
hnc kcal’lh m2 °C 860,0 860,0 860,0
hb (hi) kcal/lh m2 °C 2928,14 2791,54 4113,99
Rdi m2 h °C/ kcal 0,00041 0,00041 0,00041
K tubos kcal/h m °C 12,7 12,7 12,7
1/h0+Rd0 h m2 °C/kcal 0,00014 0,00014 0,00014
ud kcal/h m2 °C 775,2 762,5 859,4
Ureg-Ud kcal/h m2 °C -4,5 79,2 -42,3
Condicion Disefio  [(Ud-Ureq)>0 | nocumple | cumple | nocumple

Tabla C.11 Iteraciones para Evaporador C-3
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C.6 Disefio de Condensador

A continuacién se describe el procedimiento utilizado para dimensionar el condensador:
1. Se deben establecer las sgtes. condiciones de disefio:

e Tubos: Diametro Nominal, BWG, largo.

¢ Disposicion de tubos en carcasa: arreglo (cuadrado, triangular, etc.), pitch
e Valor para factores de ensuciamiento para ambos lados (Tabla C.1)

e Tipo de Intercambiador TEMA

2. Se calcula la diferencia media de temperaturas corregida, mediante la sgte. formula:

ATm = ATLMTD . FCOH' EC C17

El factor de correccion se obtiene de la Tabla C.5 y depende de los parametros Ry P

gue se calculan como sigue:

rR=Ti—T2 Ec.C.18
t2_t1

p_lfa=t Ec. C.19
T1—t1

3. De la Tabla C.2 se lee un valor tipico para coeficiente de transferencia de calor.

4. Se calcula el area de transferencia mediante la formula

A9 Ec. C.20
U-AT,
5. Estimacion numero de tubos
n=—"n" Ec. C.21
Di T Ltubos
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6. Se debe estimar un niumero de pasos por tubo de manera tal que la velocidad del

fluido esté dentro de los limites permitidos. La velocidad se calcula como:

/
(np /1) Ec. C.21

Viubos = M tubos 2
PM(tubos) -m-(Df" 14)

7. De Tablas C. 3 y C.4 se obtiene el nUmero de tubos reales aproximando el nUmero de
tubos estimados al nimero de tubos reales superior. De la misma Tabla se obtiene el

diametro interno de la carcasa.

8. Con los valores obtenidos en el paso anterior se calcula el area real de transferencia

de calor y el coeficiente de transferencia requerido.

Areal = Dj - 7 Lipos “NiReal) Ec. C.22

Q

Areal ’ ATLMTD

Upeg = Ec.C.23

9. Para el fluido que va por tubos se deben calcular los valores adimensionales de
Reynolds y Prandlt:

D-v-p

Re = Ec. C.24

7,
/J'Cp
k

Pr = Ec. C.25

10. El coeficiente de transferencia por el lado de los tubos se calcula como:

h; = 0,023DL-ReOf’-Pr”3 Ec. C.26

i

11. Para el fluido que condensa se estima la temperatura de pared como:

T, = TZ% Ec. C.27a
Se considera la temperatura media del vapor como:
T, = @ Ec. C.27b

260



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

12.

13.

14.

La temperatura de pelicula se calcula mediante:

T, =075-T, +025-T, Ec. C.28

La viscosidad del fluido condensante se obtiene a la temperatura de pelicula.

Mediante la formula de Nusselt para condensacion se obtiene el coeficiente de

transferencia por carcasa:

1/3
b —152.| KL P (oL =pv)g Ec. C.29
° , 4'/Ucond'r

Donde .4 €S la obtenida en el punto 12 y T es la velocidad de condensacion

calculada como:

r—_ Moona Ec. C.30

2/3
Ltubos L

Se calcula el coeficiente de transferencia de calor con la formula:

%+imm Ec. C.31

1
Up = (FJFF\’D,‘)(DO/D,')Jr hy

i tubo
El valor calculado del coeficiente de transferencia debe ser mayor que el Uoq. De esta
manera el condensador queda correctamente dimensionado, sin embargo la
diferencia entre el U calculado y el U estimado no debe ser excesivamente mayor ya
que el condensador podria quedar sobredimensionado. En caso que no se esté
conforme con el disefio, puede volverse a realizar el calculo volviendo al paso 3 pero

esta vez usando el valor obtenido en 14.
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C.7

Disefio Espesador

Para el correcto dimensionamiento de un espesador, Burgos y Concha [Ref.] recomiendan el

algoritmo que se describe a continuacion:

1.

10.

11.

Determinar AU(p,¢p) = £—1J Ec. C.31

Pstor () ((DD
Se debe seleccionar el maximo AU(p; <@ <@p)
Calcular S = AUxF Ec. C.32

Calcular D

Integrar el perfil de concentraciones de:

dz _ oo (@) () Qu
& OO Qo pp)hule)]  E0.033

con ¢(0) = ¢p
Determinar z.. Si z; = 0,20L, iterar cambiando D para encontrar z. /L ~ 0,20.
Aumentar D al siguiente entero

Realizar un nuevo calculo

Encontrar los resultados: UA,S,D, ¢, ,q,fr

Determinar F en funcion de z/L
La Tension efectiva del sdlido puede ser expresada en funciéon de su ¢ como:

o, =535exp(17,9¢) Ec.C.34

La densidad de flujo del sélido fbk se expresa para acidos con soélidos en suspensién

[34] como:

fox = —6,0510 4 (1- )'2%° Ec.C.35
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C.8 Disefio Estanques de Almacenamiento Verticales

C.8.1 Dimensionamiento

A continuacién se muestra una Tabla con dimensiones recomendadas para estanques

acumuladores de baja capacidad que pueden aplicarse tanto a estanques horizontales como

verticales.
Capacidad Capacidad Diametro Longitud Espesor
(gal) (m°) (pulg.) (pie) (pulg.)
280 1,06 42 4 3/16
550 2,08 48 6 3/16
1000 3,79 64 6 3/16
1500 5,68 64 9 3/16
2000 7,57 64 12 3/16
3000 11,36 64 18 3/16
4000 15,14 64 24 3/16

Tabla C.12 Dimensiones caracteristicas para estanques de almacenamiento de baja

capacidad [32]

C.8.2 Calculo de espesores

El calculo de espesores se realiza bajo los siguientes criterios de disefio:

e Presion de disefio: para presiones inferiores a 60 psi, considerar 75 psi como presion

de disefio.

o Temperatura de disefio: 28°C adicionales a la temperatura de operacion.

El céalculo de espesores para equipos sometidos a presion interna se calcula mediante las

ecuaciones de ASME [31]. El listado de formulas se muestra a continuacion:

Espesor de cuerpo cilindrico: t= _hn +t, Ec. C.36
f-E —06P;
;. . P,‘ 'I’,-
Espesor de cabezal esférico: t=— —"—"——+1t, Ec. C.37
2.f-E-02P,
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P,-'I’,- K

Espesor de cabezal eliptico: =—11 —+t, Ec. C.38
f-E-01P,
2
K=o [d Ec. C.39
6 2b
Espesor de cabezal toriesférico: t = _hBL-M +t, Ec. C.40
2fE —02P,
M:l{3+ ,L} Ec. C.41
4 icr
Espesor de cabezal conico: t = Pt +t, Ec. C.42

cos(a)-(FE - 06P,)

Para el chequeo a Presion externa, se sigue el procedimiento que se describe a

continuacion:

1.

Con el espesor obtenido a presién interna, se calcula L/D, y Do/t

Determinar Factor A de la Tabla C.13 (ASME Code, Section 11,Part D, Subpart 3, Fig

G: Geometric Chart for Components Under External or Compressive Loadings).

Utilizando el Factor A determinado en el paso anterior, y con la temperatura y material
de disefo obtener el Factor B (ASME Code, Section 11, Part D, Subpart 3)

Si el factor A cae fuera de la linea del material, se utiliza la siguiente ecuacién para

determinar la presién externa disponible:

2AE

P, = Ec. C.43
3(D, /1)

Para valores de A que caen dentro de la linea del material, la presién externa puede

ser calculada como sigue:

P, = Ec. C.44
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6. Si la presion externa calculada es menor que la presién de diseno, se debe calcular
nuevamente un espesor a presion interna. Si ocurre el caso contrario, el disefio es

aceptable.
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C.9

Mominal

pipee Size
{in.)

Qutside

Dimensiones de cafierias para procesos

diameter

{in.)

Schedule
Mo,

EATE]

Lot

o

A

0.405
0.540
(L6T5

0.840

1060

L315

108
405T, 405
BOXS, 805

105
405T, 405
BOXS, 805

105

405T, 405
BOXS, 805
25

105

405T, 405
BOXS, 805
160

heY

5S

108

40ST, 405
BOXS, 80S
160

XX

58

108

40ST, 408
BOXS, 805
160

XX

Wall
thickness
(im.)

0.04%
(.06
0.095

(065
0.088
0.119

0.065
(.01
0.126

(.063
0.08E3
0,109
0.147
0.188
0.294
0065
0.083
0.113
0154
0.219
0.308
0.065
0.109
0.133
0.179
0250
0.358

Cross-sectional

Inside
diameter Area
{in.) —
Metal
{in.*)
0307 (.055
0,269 0072
0.215 0,093
0,410 0,097
0,364 0.125
0,302 0157
0045 0.125
0,493 0,167
0.423 0217
(L710 0.158
(.674 0.197
0.622 (.250
(.546 0320
0.464 (1.385
(.252 0.504
(920 0.201
0.884 0.252
0,824 (.333
0,742 0,433
0,612 0,572
0,434 0.718
1.185 0.255
1.097 0413
1.049 0,494
0,857 0630
0.815 0836
0.5099 L0776

Flow

{ft*)

0.00051
(LO0040
000025

0.00092
000072
(L0000

0.00162
000833
LERL LY 2

02T
0002458
000211
0.00163
000117
0000355

000461
0.00426
0.00371
00300
0.00204
(L00103
(L00768
(LO0E56
(LO0ED0D
(.00499
000362
0.00196

Circumference (ft) or

surface (ft?/ft of length) veelocily
Outside  Inside us
gal/min

0.106 (L0804 (.231
0.106 0.70S [L17e
0,106 0.0563 0113
0.141 0,107 0412
0.141 (.0%5 .323
0.141 0,079 (.224
0177 0.143 0727
0177 0.129 0.586
0.177 (.111 (.440
0.220 (. 186 1.234
0220 0.176 1.112
(L220 0,163 0.945
0.220 0.143 0,730
0.220 (.122 0,527
0.220 0,066 0.155
0.275 0.241 2072
0275 231 1.903
0.275 216 1.665
0275 0,194 1345
0275 0,160 0917
0.275 0.114 0461
0344 0.5310 3449
0344 0.287 2.946
0.344 0,275 2,690
0.344 0.250 2,240
0,344 0213 1.625
0.344 0.157 (.578

. Capacity at lfL.-"i

Ib/h
water

115.5
89.5
36.5

206.5

161.5

112.0

363.5

294.0

2200

617.0
2560
472.0
3645.0
7.5
1036.0
951.5
f32.5
G725
458.5
230.5
1725
1473
1345
1120
Bl2.5
439.0

Weight of
plain-end

pipe {Ib/ft)

(.19
(24
031
133
(42
0.54
0.42
0.57
0.74
.54
(.67
(.85
109
131
171
0.69

1.13
147
1.9
244
087
1.40
1.68
217
284
3.66



23

P

1.660

190

2375

2875

3.500

4.0

55

105
405T, 405
BOXS, 805
160

XX

55

105
405T, 405
BIXS, B0S
160

X

a5

105
405T, 405
BOST, 805
160

XX

55

105
405T, 405
BOXS, 805
160

XX

55

105

405T. 405
BOXS, 805
160

XX

55

105

405T, 405
BOXS, 805

0.065
0.10%
1.140
1M
0.250
(.a82

0.065
(107
0145
0,200
0281
(.40}

(.05
0104
0154
0.218
0344
0,436

0.083
0,120
0.203
(L2Th
0.375
0.552

0.083
0.120
0216
0.300
0.438
(.60

0.083
0.120
0.226
0.318

1.530
1442
1380
1.278
L160
0,896

L770
1.682
1.610

1.338
11040
2245
2157
2067
1939
1687
1303

2,709
2.635
2.469
2.323
2125
17
3.334
3.260
3.068
2,900

2,300
3.8
3,760
3,548
3,364

(326
0.531
0.668
(.831
1107
1.534

0.375
0.614
(.80
1.069
1.429
1.885

0.472
0.776
1075
1477
2.195
2.656

0.728
1.03%
1.704
2,204
2.045
4.028

0.841
1274
2.228
3.016
4213
a.466

121
1.463
2.680
3.678

001277
0.01134
0.01040
0.00891
000734
000438

001709
0.01543
0.01414
0.01225
0,876
0. 00660

002749
0.02538
002330
0.02050
0.01552
001232
0.04003
0.03787
003322
0.02942
0.02463
(01711

(.06063
005796
0.05130
(.04587
(L0335
(L.02885

0.08017
(L07711
0.06870
0.06170

0.435
0.435
0.435
0.435
0435
0,435

0.497
0.497
0.497
0497
0.497
0.497

0.622
0.622
0.622
0.622
0622
0,622
0.753
(.753
0.753
0.753
0.753
0753
0.916
04816
0.916
0.916
(.916
0.916

1.047
1.047
1.047
1.047

0.401
0,378
0.361
0.335
0.304
0.235

0463
0.440
0.421
0,393

8.73
5.04
4.57
3.99
3.29
1.97
7.67
.94
.34
3.49
4.38

12.34
1125
10.45
9.20
6.97
2.5
17.97
17.00
14.92
13.20
11.07
768

27.21
26,02
23.00
2055
16.86
12.95

35.98
34.61
30.80
27.70

2865
2545
2285
1995
1645
985

3835
3465
3170
2745
21580
1480

G170
5695
52285
4600
3485
2765

8985
B50H)
7460
6600
5535
3840
13,605
13,010
11,500
10,275
8430
6475

17,990
17,305
15,400
13,850

111
181
227
3.00
3.76
§.21

128
2.09
272
J.63
.86
641

161
264
365
5.02
746
9.0

248
3.53
5.79
i
1ol
13.70

303
433
T.58
10.25
14.31
18.58

3.48
4.97
9.11
1251



MNominal  Qutside Schedule  Wall Inside Cross-sectional Circumference {ft) or Capacity at 1ft/s Weight of
pipe size  diameter  No. thickness  diameler  area surface {ft%/ft of length) velocity plain-end
{in.) {in.) (in.) (in.) pipe (Ib/ft)
Metal Flow Outside  Inside us b/h
(nfy () gal/min  water
4 4.5 55 (083 4,334 1.152 010245 1.178 1.133 46.0 23,000 392
105 (120 4,260 1651 000898 1178 1115 44.4 22,200 2,61
40ST, 405 0.237 4.026 3.17 008840 1178 1054 396 19,800 10,79
BOXS, 805 0337 3.826 4.41 007986 1.178 1.002 358 17,800 14.98
120 0435 3.624 5.58 007170 1.178 0,949 32.2 16,100 18.98
160 0.531 3.438 6,62 006647 LITE 0900 28.9 14,450  22.52
Y 0674 3152 8.10 005419 1178 0825 243 12,150 2754
5 5.563 a5 0104 5.345 1.87 (11558 1.456 1,394 69.9 34,950 .36
105 0134 2295 229 01529 1.456 1,386 G8.6 34,300 7T
405T, 405 0258 547 4.30 01,1300 1.456 1.321 62.3 31150 14.62
BOXS, BOS 0375 4.813 6.11 0.1263 1.456 1.264) ary 28.850 20.78
120 (.30 4.563 7495 0.1136 1.456 1.185 51,0 25,500 T4
160 0.625 4,313 9,70 0.1015 1.456 1.12% 45.5 aTa0 53296
XX 0750 4,063 1134 {10500 1.456 1.064 414 20,200 3855
6 5625 85 0105 BT 223 (L2239 1.734 1677 100.5 50,250 7.0
s 0134 6,357 273 02204 1.734 1.664 489 49,450 0.2
45T, 405 0.280 6,065 5.58 {12006 1.734 1.588 90.0 45,000 18.97
BOXS, 205 0.432 5.761 .40 (L1810 1.734 1.508 811 40,5350 28.57
120 (L5562 5.501 10,70 0. 1650 1734 1440 73.9 6,950 3642
160 0719 S.AT 1334 (1467 1.734 1.358 65.9 32,950 4534
XX (.B64 4.897 1564 0.1308 1.734 1.2582 087 29,350 53.16
8 8.625 55 0109 8407 2915 (3855 2258 220 173.0 86,500 993
105 0148 8.3249 o .3784 2958 2180 169.8 84,900 13.40
20 0,250 8125 6578 03601 2.258 2127 161.5 BTS00 2236
30 0277 8.071 72653 03553 2.258 2113 159.4 9700 2470
405T, 405 0322 7981 B399 03474 2.258 2089 158.7 77,850 28,55
G 0,406 7.81% 10,45 03329 2,258 2045 1494 74,700 35.66
BOXS, BOS (.500 7825 1276 03171 2.258 1.996 142.3 71,150 4339
100 (.544 7.437 14,99 03017 2258 1.947 1354 67,700 5093



10

12

14

10,75

12.75

14

120
140

160

55
105

A0ST, 405
805, 60XS

100
120
140, XX

a5
105

0719
0812
(L8T5
(1906

0.134
0,165

0307
0.365

0,554
0.719
(.844
1000
1.125

{156
G180
0.250
0.330
0375
0.406

0.562
[.GEE

1000
1125
1.312

0.156
0.188
0.250
0.312
0.375
0.438

0.594

T.187
T.001
6875
6,813

10,842
10,420
10,250
10,136
10020

8,750

9.312
Q.062
8750
B.500

12438
12.390
12,250
12,060
12,000
11.938
11750
11.626
11.374
11.062
10.750
10,500
10.126

13,688
13.624
13.500
13.376
13.250
13.124
130040
12,812

17.86
15.93
2130
2197

447

249

825
10.07
11.91
16.10
1895
2266
26.27
30,63

6.17
711

12.88
14.58
15.74
19.24
21.52
26.07
3157
36.91
41.09
47.14

6,78

8.16
10.80
1342
16.05
18.66
2
2502

0.2817
0.2673
(L2578
(0.2532

(0.5993
05922
0.5731
(05603
0.5475
0.5185
(.4987
0.4729
0.4479
0.4176
0391

0.8438
08373
0.8185
07972
07854
07773
0.7530
0.7372
0.7056
0.6674

D 6013
0.5502
LO219
L0125
0.9940
0.9750
0.9575
0.9397
(19214
0.8957

1.882
1.833
1.800
1.784

2744
2.728
2685
24.655
2.620
2.550
2,503
2.438
2372
2.291
2.225

3.26
3.24
3.21
317
314
3.13
3.08
04
2.98

2 81
275
2.65

3,58
.57
3.53
3,50
3.47
344
3.40
3.35

126.4
120.0
115.7
113.5

269.0
2658
257.0
252.0
246.0
233.0
2234
212.3
2000
188.0
177.0

ATRT
3758
S67.0
J58.0
352.5
349.0
338.0
3310
3167
200.6

270.0
2510

2

454

REEE

%-h-
—
=

£:3,20H)
B0, 004
57,850
6, 75

134,500
132,904
128,500
126,004
123,000
116,500
111,70
106,150
100,506

44,000

88,500
184,350
187,900
153,500
174,000
176,250
174,500
169,000
165,500
138,350
149,800
141,500
135,000
125,500
229,500
227,000
233,000
219,000
215,000
211,000
207,000
201,000



e -—

Nominal

pipe size
(in.}

16

18

Outside
diameter
(in.}

16

13

Schedule
Mo,

100
10
140

55
105
10

30, 8T

L]

40, X5

100
120
140

55
105
10
20
ST
30
x5
40
60

100

Wall
thickness
(in.}

0,750
0.938
1.094
1.250
L.40G

0.165
(.188
0,250
0.312
0375
0.500
0,656
0844
1031
1219
1438
1.594

0.165
0.188
0.250
0.312
0.375
0.438
0.500
0.562
0.750
04938
1.156

12500

Inside
diameter
(in.)

12,124
11.812
11506
11.188

15.670
15.624
15.500
15376
15250
15.000
14688
14.312
13.938
13.562
13.124
12.812

17.670
17.624
17.500
17.376
17.250
17.124
17000
16,876
16,500
16.124
15.688

Cross-sectional

Circumference (ft) or Capacity at 11t/s Weighit of
area surface (ft* /it of length) velocity plain-end
R pipe (b1t}
Metal  Flow Outside Inside us Ib/h
(in. ) () gal/min  water
31.22 0.8522 3.665 327 34z 191,000 10613
38,40 0.8017 3.665 317 360 180,000 130,79
44.36 0.7610 3.665 3.09 342 171,000 150,76
a0.07 0.7213 3.665 3.01 324 162,000 170,22
50.63 06827 3.665 293 306 153,000  188.15
&2 1.3353 4.189 4,10 )| 300,500 27.90
934 L3314 4189 4.09 598 208,000 3L.75
12.37 13104 4,189 4,06 S&T 283,500 42,05
15.38 1.2985 4.189 4.03 578 289,000 52.36
1841 12680 4.189 399 568 284,000 62.58
24,35 12272 4.189 393 aa0 275,000 B2TT
31.62 1.1766 4,189 3.85 528 264,000 107.54
40,19 1.1171 4.189 3.75 5m 250,500 136.58
4848 1.0596 4,189 3.65 474 237,000 164.86
a6.61 10032 4,189 3.55 450 225,000 19240
65,79 0.9394 4.189 344 422 21,000 223.57
T214 (.8953 4,189 3.35 402 201,000 245022
9,25 17029 4,712 4.63 T 382,000 3143
10.52 1.6541 4712 4,61 760 379, A0 35.76
13.94 L6703 4,712 458 750 375,000 47.39
17.34 L6468 4,712 4.55 739 369, 500 59.03
20076 L6230 4712 4.52 T28 364,000 T0.50
24.16 1.5993 4,712 448 718 359, 00 B2.06
2749 1.5763 4712 4.45 707 353,500 93.45
30.79 1.5533 4,712 4.42 697 HESM0 10476
4064 14845 4.712 432 666 333,000 13817
.28 L4180 4.712 4.22 636 B 000 17084
61.17 1.3423 4,712 4.11 602 01,000 208.00
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C.10 Criterios de disefio piping y boquillas

El diseio del piping y las boquillas se basa en la estimacion del diametro considerando una
velocidad recomendada, con la cual se calcula el diametro necesario para que se de dicha

velocidad.

D= [— Ec. C.45

Una vez obtenido el diametro, se aproxima al nominal mas cercano y se recalcula la

velocidad chequeando que esta se encuentre dentro de los limites recomendados.

Fluido D <6 pulg. 8 pulg.<D<12 D>14
pulg. pulg.

Vapor Saturado 0 a 50 psig 30-115 50-125 60-145

Gas o Vapor sobrecalentado

0 a 10 psig 50-140 90-190 110-250

11 a 100 psig 40-115 75-165 95-225

101 a 900 psig 30-85 60-150 85-165

Tabla C.15 Velocidades tipicas de disefio para vapor (pie/s) [41]

Servicio Velocidad
(pie/s)
Proceso en liquido, promedio 4-6,5
Succién de la bomba (excepto ebullicion) 1-5
Succion de la bomba (ebullicién) 0,5-3
Agua de alimentacion de la caldera (descarga a presion) 4-8
Lineas de drenaje 1,5-4
Liguido hacia rehervidor (sin bomba) 2-7
Mezcla de vapor-liquido que sale del rehervidor 15-30
Vapor hacia el condensador 15-80
Flujos en el separador por gravedad 0,5-1,5

Tabla C.16 Velocidades tipicas de disefio para aplicaciones en sistemas de procesos [41]
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Tabla C.17  Factores de friccion para flujo en tuberias [41]
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Tube OD BWG Tube ID? Internal area® External surface per (0)0}
(in.) (in.) (in.2) foot length® (ft2/ft) o

1/2 16 0.370 0.1075 0.1309 1.351

18 0.402 0.1269 0.1309 1.244

20 0.430 0.1452 0.1309 1.163

22 0.444 0.1548 0.1309 1.126

5/8 12 0.407 0.1301 0.1636 1.536

13 0.435 0.1486 0.1636 1.437

14 0.459 0.1655 0.1636 1.362

15 0.481 0.1817 0.1636 1.299

16 0.495 0.1924 0.1636 1.263

17 0.509 0.2035 0.1636 1.228

18 0.527 0.2181 0.1636 1.186

19 0.541 0.2299 0.1636 1.155

20 0.555 0.2419 0.1636 1.126

3/4 10 0.482 0.1825 0.1963 1.556

11 0.510 0.2043 0.1963 1471

12 0.532 0.2223 0.1963 1.410

13 0.560 0.2463 0.1963 1.339

14 0.584 0.2679 0.1963 1.284

15 0.606 0.2884 0.1963 1.238

16 0.620 0.3019 0.1963 1.210

17 0.634 0.3157 0.1963 1.183

18 0.652 0.3339 0.1963 1.150

20 0.680 0.3632 0.1963 1.103

7/8 10 0.607 0.2894 0.2291 1.442

11 0.635 0.3167 0.2291 1.378

12 0.657 0.3390 0.2291 1.332

13 0.685 0.3685 0.2291 1.277

14 0.709 0.3948 0.2291 1.234

15 0.731 0.4197 0.2291 1.197

16 0.745 0.4359 0.2291 1.174

17 0.759 0.4525 0.2291 1.153

18 0.777 0.4742 0.2291 1.126

20 0.805 0.5090 0.2291 1.087

1.0 8 0.670 0.3526 0.2618 1.493

10 0.732 0.4208 0.2618 1.366

11 0.760 0.4536 0.2618 1.316

12 0.782 0.4803 0.2618 1.279

13 0.810 0.5153 0.2618 1.235

14 0.834 0.5463 0.2618 1.199

15 0.856 0.5755 0.2618 1.168

16 0.870 0.5945 0.2618 1.149

18 0.902 0.6390 0.2618 1.109

20 0.930 0.6793 0.2618 1.075

1.25 7 0.890 0.6221 0.3272 1.404

8 0.920 0.6648 0.3272 1.359

10 0.982 0.7574 0.3272 1.273

11 1.010 0.8012 0.3272 1.238

12 1.032 0.8365 0.3272 1.211

13 1.060 0.8825 0.3272 1.179

14 1.084 0.9229 0.3272 1.153

16 1.120 0.9852 0.3272 1.116

18 1.152 1.0423 0.3272 1.085

20 1.180 1.0936 0.3272 1.059

15 10 1.232 1.1921 0.3927 1.218

12 1.282 1.2908 0.3927 1.170

14 1.334 1.3977 0.3927 1.124

16 1.370 1.4741 0.3927 1.095

Tabla C.18 Dimensiones de cafierias y tubing [37]
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C.11 Método simplificado para flujo en dos fases

Un método simplificado para determinar las dimensiones apropiadas para el flujo en 2 fases
consiste en el calculo de la densidad en 2 fases para luego realizar el célculo como si se
tratase de un liquido pero empleando un volumen calculado a través del flujo masico que
pasa por el area de flujo y la densidad en 2 fases. El método simplificado [37] se explica a

continuacion:

1. Se calcula la calidad del vapor:

M
X = —Japor. Ec.C.46
MTotal

2. La densidad homogénea esta dada por:

Phom = [X/pVapor + (1 - X)/pLiquido ]71 Ec. C.47

3. Se debe calcular el coeficiente de hueco (gy) en funcion de la densidad homogénea:

SR = \/pLiquido /phom Ec.C.48

X

& = Ec.C.49
X+SR- (1 - X) : (pVapor /pLiquido )

4. Con el coeficiente de hueco se calcula la densidad en dos fases:

ptp =&y - pvapor + (1 — &y ) : pLiquido Ec.C.50

5. Finalmente se calcula el flujo en dos fases:
— Mtotal
ptp

Fip

Ec.C.51

6. Una vez calculado el flujo en 2 fases se calcula el area boquilla como si el fluido fuese un

liquido utilizando el flujo en 2 fases y las velocidades recomendadas para liquidos.

275



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

ANEXO D: Materiales utilizados para la Construccion de
equipos

D.1 Alloy 20

El Alloy 20 es una aleacién austenitica de niquel-fierro-cromo con adiciones de cobre,
molibdeno y pequefas cantidades de niobio. El contenido de niquel hace a que la aleacion
sea resistente a la corrosion por picadura del i6n cloruro. El cobre y el molibdeno dan
resistencia a ambientes de reduccién. El molibdeno ademas provee de una buena
resistencia a la corrosién por agrietamiento. El cromo da resistencia a ambientes de
oxidacioén tales como acido nitrico. La adicion de niobio reduce el efecto de precipitacion de
carburo durante la soldadura, por lo tanto incrementa la resistencia de la aleacién a corrosion

intergranular.

El Alloy 20 tiene la resistencia excepcional a la corrosién en ambientes de acido sulfurico, y
es utilizado en una amplia gama de aplicaciones que involucran a este acido. Otros usos son
en la produccion de gasolinas, solventes, explosivos, sustancias quimicas inorganicas y
organicas, productos farmacéuticos, alimentos y materiales sintéticos. Para estas y otras
aplicaciones, el Alloy 20 se utiliza en la construccion de estanques de mezclado,

intercambiadores de calor, cafierias de proceso, bombas, valvulas, cierres y accesorios.

D.2 Acero Inoxidable 316

El grado 316 es un acero austenitico que contiene molibdeno, el cual le otorga una mejor
resistencia a la corrosion que el AISI 304, especialmente resistencia a corrosion por picadura
y agrietamiento en ambientes de cloruros. Tiene excelentes caracteristicas de moldeado y
soldadura y tiene una gran variedad de aplicaciones en la industria, arquitectura y el
transporte. EI Grado 316L es la version del 316 baja en carbono y es inmune a la

sensitizacion (precipitacion de carburos en los bordes de grano).
Estos aceros poseen una muy buena resistencia a la oxidacién a servicios intermitentes a

870 °C y a servicios continuos a 925 °C. El uso continuo del 316 en el rango 425-860 °C no

es recomendado si la corrosién generada por la solucion acuosa es importante. El grado
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316L es mas resistente a la precipitacion del carburo y puede ser utilizado en todo el rango

de temperaturas.

D.3 Inconel 617

El Inconel 617 es una aleacién de molibdeno-cobalto-cromo-niquel que combina de manera
excepcional la resistencia a altas temperaturas y la resistencia a la oxidacién. La aleacién
posee también una resistencia excelente a una gran variedad de ambientes corrosivos, y es
de facil manipulacién y soldadura mediante técnicas convencionales. El alto contenido de
niquel y cromo hacen que la aleacion sea resistente a una variedad de medios tanto de
reduccion como de oxidacion. El aluminio conjuntamente con el cromo, proporcionan

resistencia a la oxidacion a altas temperaturas.

A causa de su resistencia a la corrosidon a alta temperatura, la aleacién es utilizada para
mayas de soporte de catalizador en la produccion de acido nitrico, para cestas de
tratamiento con calor y para barcos de reduccion en el refino de molibdeno. Esta aleacion
ofrece también atractivas propiedades para usos en plantas de generacion de energia tanto

de combustibles fésiles como nucleares.

Material Esfuerzo Esfuerzo Elongacion | Dureza Conductividad
de tension Admisible (%) (HV) | Térmica (kcal/m h
(psi) (psi) °C)
Alloy 20 99.000 60.000 35 148 11,324 [40]
AISI 316L 704.000 247.000 40 95 12,6554 [40]
Inconel 617 1.115.000 461.000 56 181 20,3 [40]

Tabla D.1 Propiedades de los materiales utilizados en el disefio de los equipos
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ANEXO E: COSTOS DE EQUIPOS E INSUMOS

El calculo de los valores de los equipos se basa en formulas desarrolladas para estimar
valores de equipos en US$ para el afio 2003. Los valores calculados deben ser modificados
utilizando el factor de indexado®”, ademas de un factor de 1,15 considerado por Costo CIF. A

continuacion se muestran las formulas utilizadas para realizar los calculos del Capitulo 8.

Costo Agitadores [32]
C, =1218-exp(a+b-In(P)+c - (In(P))?)

Donde P a HP.; C; o US$

Single Impeller Dual Impeller

Speed 1 2 3 1 2 3

Carbon a B.57 B.31 B.ED B.50 B.43
steel b 0.1195 0.1368 0.1603 0.0257 0.1981
C 0.0B19 0.1015 0.0658 0.0B7E 0.1235

Type 216 a B.B2 BE52 9.25 B.B2 B.72
b 0.2474 0.1802 0.2801 0.1235 0.1225
C 0.0654 0.1158 0.0542 0.0B18 0.1075

Speeds 1: 30, 37, and 45 rpm
2: 56, 68, B4, and 100 rpm
3: 125, 165, 190, and 230 rpm

Costo Bombas [32]
Cf = FM . Cb

C, =139 -exp(8,833 —0,6019 - (IN(QVH ) + 0,0519 - (IN(QVH))?)
Donde H «a pie.; Q o GPM; C; o US$

Material Cost Factor Fy
Cast steel 1.35
304 or 316G fittings 1.15
iStainless steel, 304 or 316 2.000
Cast Gould's alloy no. 20 2.00
Mickel 3.50
Manel 3.30
150 B 495
150 C 4,60
Titanium 9.70
Hastelloy C 295
Dructile lron 1.15
Eronze 1.90

* Factor de Indexado = (INDEX2008/INDEX3003) = 15382/11236 = 1,37
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Costo Quemadores [37]

El costo de los quemadores se basa en cotizaciones telefénicas realizadas durante el mes
de mayo de 2009.

10000

9000 -

8000 -

7000 -

6000 -

Valor (US$)

5000 -

4000 -

3000 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000

Flujo Gas Natural (Nm 3/h)
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Estimacion Costo Equipos

El costo de los equipos se estima en base a su peso y a un valor promedio del material de construccién. El costo de construccién

se considera de 85% sobre el costo de los materiales y se considera un margen de venta del 25%.

Densidad Valor
Alloy 20 8055 kg/m3 | 7,9 USD/kg
SS316L 7833 kg/m3 | 13,1 USD/kg
Inconel 617 | 8304 kg/m3 | 18,5 USD/kg
. Densidad Cabezal Su Cabezal Inf Materiales Construido Vendido
Equipo dm hm t(m) (ka/m3) Peso (ko) (ka) ° (ka) USbiKg (USD) (USD) (USD)
T-1 2,6924 5,486 0,005 8055 1872 24 275 7,9 $17.157 $ 31.741 $ 42.322
T-4 1,6256 1,829 0,005 8055 377 15 100 7,9 $ 3.891 $7.199 $9.598
R-1 Serpentin 0,0834 7,350 0,005 8055 91 18,5 $2.182 $ 4.036 $ 5.382
T-2 Estanque 1,6256 2,743 0,005 8055 566 15 100 7,9 $ 6.458 $11.947 $ 15.929
T-2 $21.311
T-3 1,6256 2,743 0,005 8055 566 15 100 7,9 $ 5.382 $ 9.956 $13.274
R-1 Equipo 0,572 4,597 0,005 8304 346 127 127 18,5 $ 14.449 $ 26.730 $ 35.640
R-1 Serpentin 0,1612 26,940 0,007 8304 841 18,5 $20.228 $ 37.423 $ 49.897
R-1 $ 85.536
C-1 (tubos) 0,0148 927 0,0021 7833 815 0 0 13,1 $ 13.875 $ 25.669 $ 34.226
C-1 (carcasa) 0,6858 1,5 0,007 7833 179 20 20 13,1 $3.738 $6.916 $9.221
Acumulador 111 493 493 13,1 $14.379 $ 26.600 35.467
C-1 78.914
C-2 (tubos) 0,0148 1093,5 0,0021 7833 961 0 0 13,1 $ 16.368 $ 30.280 40.373
C-2 (carcasa) 0,7366 1,5 0,005 7833 137 23 23 13,1 $ 3.127 $ 5.784 $7.713
Acumulador 104 404 404 13,1 $11.963 $22.132 29.509
C-2 77.595
C-3 (tubos) 0,0148 1443 0,0021 7833 1268 0 0 13,1 $21.599 $ 39.958 53.277
C-3 (carcasa) 0,8382 1,5 0,005 7833 156 30 30 13,1 $ 3.681 $ 6.809 $9.079
Acumulador 95 308 308 13,1 $9.315 $17.232 22.976
C-3 85.333
C-4 (tubos) 0,0158 408 0,0017 7833 288 0 0 13,1 $ 4.909 $ 9.082 12.109
C-4 (carcasa) 0,43815 1,5 0,008 7833 132 8 8 13,1 $ 2.525 $4.672 $ 6.229
C-4 $ 18.338
C-5 (tubos) 0,0158 128 0,0017 8304 96 0 0 18,5 $ 2.306 $ 4.265 $ 5.687
C-5 (carcasal) 0,254 1 0,005 7833 32 2 13,1 $ 583 $1.078 $ 1.437
C-5 (carcasa2) 0,737 1 0,005 7833 91 271 13,1 $6.161 $11.397 $ 15.196
C-5 $ 22.321
R-2 (Tubos) 0,0453 3697,395 0,00275 8304 12746 18,5 $ 306.531 $ 567.082 $ 756.109
R-2 (Carcasa) 1,8796 4,855 0,005 8304 1193 4706 4706 18,5 $ 255.079 $ 471.896 $ 629.195
R-2 $ 1.385.304
L-1 1,7 0,800 0,005 8055 173 0 44 7,9 $2.219 $4.106 $ 5.475
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Estimacion Costo Catalizador

Estimacion Costo Catalizador
Masa Requerida catalizador kg 400,5
% Oxido Cromo en Catalizador % 0,886
Masa Oxido Cromo en Catalizador kg 3,548
Masa Nitrato/Masa Oxido Cromo gr/gr | 5,2657
Masa Nitrato Requerida ar 18685
Masa Nitrato/frasco ar 250
Frascos Nitrato Requeridos un 75
Masa Urea/Masa Oxido Cromo gr/gr | 3,9495
Masa Urea Requerida ar 14015
Masa Urea/frasco ar 250
Frascos Urea Requeridos un 56
Densidad Fibratek kg/m3 96
Volumen Fibratek/Caja m3 1
Cajas Fibratek un 5
Valor Frasco Nitrato Us$ 100
Valor Frasco Urea Us$ 40
Valor Caja Fibratek Us$ 150
Costo Catalizador Us$ 10466
Factor Manufactura, Venta y Transporte 4
Valor Catalizador Us$ 41865
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ANEXO F: REACTORES DE LECHO FIJO

El analisis y disefio de reactores requiere la solucion simultanea de los balances de masa y
de energia. Para reactores en estado estacionario, tubulares y de flujo piston, el flujo molar y

la temperatura son gobernados por las siguientes ecuaciones diferenciales:

d(c;Q) i .
AT 2,0
QpCpW:;AHR,r, +EU (T,-T) Ec.F.2

La expresion de velocidad r;, esta en funcion de la concentracion y la temperatura; para cada
n, reaccion se necesita una descripcion total del problema. Las ecuaciones F.1 y F.2 pueden
ser usadas para cualquier reaccién dentro de un reactor satisfaciendo las condiciones de
longitud y flujo pistén. Estos balances son aplicables a reacciones homogéneas o

heterogéneas; en el caso de las heterogéneas nos referimos a un reactor de lecho fijo.

En un reactor de lecho fijo el catalizador en forma de pellet esta fijo en un lugar y no se
mueve con respecto a la estructura de referencia. Se requiere un balance de masa y energia
para el fluido, el cual ocupa la regién intersticial entre las particulas del catalizador, y otro par
de balances (de masa y energia) en el catalizador, que es donde ocurre la reaccién. Para
reacciones catalizadas heterogéneamente, se deben considerar los efectos de transporte

intraparticulas en la velocidad de reaccion.

Los sistemas cataliticos operan en dos puntos: control cinético, en el cual la transferencia de
energia y materia es muy rapida; y transporte intraparticula, en el cual la reaccién es muy
rapida. Para describir los perfiles de concentracion y temperatura dentro del pellet es
necesario realizar el balance de masa y el de energia por separado. Las concentraciones de
cada componente y la temperatura en el pellet expresan las concentraciones y la
temperatura en el bulk del fluido a través de las condiciones de contorno, lo que completa la
descripcion del problema. Generalmente se usan métodos numéricos para resolver el
sistema de ecuaciones diferenciales resultantes, sin embargo existen en algunos casos

especiales donde no es necesario tal procedimiento.
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En ciertos casos, pueden ser usadas soluciones analiticas para el transporte de energia y
masa dentro del pellet para desarrollar ecuaciones que relacionan la velocidad de reaccion
dentro del pellet con la temperatura y la concentracion que del fluido en el bulk. Aun cuando
la aplicabilidad de estas relaciones es limitada, la derivaciéon de soluciones analiticas ilustra

claramente la relacion entre el pellet y el fluido.

Fig.F. 1 Vistas expandidas de un reactor de lecho fijo

La Fig. F.1 presenta varias vistas de un reactor de lecho fijo. La ecuacién F.1 se aplica al
fluido en el volumen intersticial. La velocidad de produccion de especies del fluido en el bulk
es esencialmente cero, que es la razén por la cual se utiliza un catalizador. Esencialmente
toda la reaccién ocurre dentro de la particula catalizadora. El fluido en contacto con la
superficie externa del pellet es denotado con el subindice s. Durante cualquier reaccién

catalitica ocurren los siguientes pasos:

e Transporte de reactantes y energia del fluido en el bulk a la superficie exterior del
pellet.

e Transporte de reactantes y energia desde la superficie exterior a los poros del pellet.

e Adsorcién, reaccidn quimica y desorcion de productos en los sitios cataliticos.

o Transporte de productos desde el interior del catalizador a la superficie externa del
pellet.

e Transporte de los productos a través del fluido en el bulk.
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La relacion de procesos de transporte con reaccion quimica puede conducir a gradientes de
temperatura y concentracién dentro del pellet, entre la superficie y el bulk, o0 ambos. Se

asume que la temperatura del pellet, la superficie y el bulk son iguales.

Los 5 pasos listados describen los procesos simultaneos que ocurren en el reactor de lecho
fijo. Usualmente uno o a lo mas dos de estos pasos son limitantes de la velocidad e influyen
en la velocidad total de la reaccion en el pellet. Los otros pasos son inherentemente mas
rapidos que los pasos lentos y pueden acomodarse a cualquier cambio en la velocidad del
paso lento. El sistema es controlado por transporte intraparticulas si el paso 2 es el proceso
mas lento (algunas veces referido como limitado por la difusién). Para el control cinético o de
reaccion, el paso 3 es el proceso mas lento. Finalmente si el paso 1 es el proceso mas lento,

se dice que la reaccién es controlada por el transporte externo.

Para representar el proceso que ocurre en este estudio, se debe modelar el sistema en la
escala de la Fig. F.1C. Se puede resolver el problema para un pellet promediando los
procesos microscopicos que ocurren en la escala de la Fig. F.1D sobre el volumen del pellet
o sobre un elemento sdélido en el volumen de superficie. Sin embargo, este procedimiento
requiere un coeficiente de difusion efectiva, D;, que contiene informacién acerca del proceso

de difusién fisica y de la estructura del poro.

F.1 Propiedades del catalizador

Los pasos quimicos para las reacciones cataliticas: adsorcion, desorcion y reaccion en la
superficie, ocurren en la interfase fluido-sélido y la velocidad se relaciona directamente con el
numero de sitios en la superficie, ¢,,. Para que un proceso catalitico sea comercialmente
viable, el nUmero de sitios por unidad de volumen del reactor podria ser tal que la velocidad
de formacion del producto sea del orden 1 mol/l-h. En el caso de los catalizadores metalicos,
el metal esta generalmente disperso sobre una gran area de oxido como por ejemplo
alumina. Los catalizadores son generalmente amoldados a alguna forma o extrudidos en
pellets. Las formas mas usadas frecuentemente en aplicaciones son: esferas de diametro
entre 20 y 100 uym para reactores de lecho fluidizado; y para reactores de lecho fijo, esferas
de 0,3 - 0,7 cms. de didmetro, cilindros con un diametro de 0,3 — 1,3 cms con una razén de

longitud al diametro de 3 — 4 y cilindros perforados con un didmetro sobre los 2,5 cms.
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La Fig. F.1D muestra una representacién esquematica de la seccién transversal de un pellet.
La densidad del sdlido es denotada ps. El volumen del pellet consiste en su parte hueca y en

su parte solida. La fraccion de hueco del pellet (o porosidad) es denotada por € (s = p,V, ), Pp

es la densidad del pellet y Vg es el volumen del poro. La estructura del poro depende en
gran medida del método de preparacion de éste y los volumenes del poro se encuentran
dentro del rango de los 0,1-1 cm3/ g pellet. Los poros pueden tener el mismo tamafo o estos
pueden tener una distribucién bimodal con poros de 2 tamafios diferentes, un tamafio grande
para facilitar el transporte y un tamafio pequefo que representa los sitios activos del
catalizador. Los tamafos de los poros pueden ser tan pequefios como dimensiones

moleculares (algunos A) o tan grandes como algunos milimetros.

F.2 Difusividad efectiva

Para tomar en cuenta la distribucion aleatoria del sélido y el hueco como un movimiento
desde el interior al exterior del pellet, se define un coeficiente de difusividad, de manera que
el balance puede ser definido sobre la totalidad del pellet. Esta idea conduce al concepto de
difusividad efectiva. Si se observa la Fig. F.1D y se avanza hacia dentro en linea recta hacia
el centro, rapidamente se encontrara una parte sélida. Adentro, cualquier espacio hueco de
transporte puede ser descrito por la difusién de una sustancia bajo un gradiente de
concentracién. La velocidad de difusién es controlada por microscopicos detalles de

transporte en los huecos.

Suponiendo que todos los poros son cilindros rectos y que el pellet tiene una sola

distribucion del tamafio de los poros, el radio promedio r,, de los poros es entonces

r, =9 Ec.F.3

El tipo de difusion en el poro, bulk o Knudsen, depende de si las especies que difunden
chocan mas frecuentemente unas con otras o con la pared interna del poro. La difusién en
fase liquida es descrita por choques intermoleculares liquido-liquido. Para las moléculas en

fase gaseosa, el camino libre A esta dado por
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kb'T

_ Ec.F. 4
\/5'7['0'2'/3

A=

Los valores de A son del orden de 10®° cms. a 1,0 atm. y temperatura ambiente para gases
simples. Cuando A < r, por un orden de magnitud, domina la difusién del fluido en el bulk, la
cual es descrita por choques entre particulas en la fase gaseosa. Por otro lado si A > r, por
un orden de magnitud, el flujo de Knudsen es el que domina y la difusidon es descrita por
choques con la pared de los poros. Finalmente, cuando r, es aproximadamente igual a A, el

transporte es descrito por difusion de superficie o configuracional.

Un gran numero de correlaciones han sido desarrolladas para el flujo en el bulk que
describen las interacciones binarias. Una de esas correlaciones es la correlacion de

Chapman-Enskog.

JT3(1IM, +1/Mg)

D5 =0.0018583 Ec.F.5

P-oy5Q D.AB

Esta ecuacion predice la difusividad en cm?/s para T en K, P en atm y 0as en A. Para el flujo

de Knudsen la difusividad de las especies j es:

7
D, =9.710%r, |— Ec.F. 6
JK a M

i

La ecuacion F.6 predice la difusividad en cm?/s para la T en K'y M, en g/mol..

F.3 Balance general dentro del catalizador

En esta seccion se consideran los balances de masa y energia que se originan con la
difusién en el catalizador, considerando la Fig. F.1C. Considerando el elemento de volumen
representado en la Fig. F.2, asumiendo un sistema de coordenadas fijas en la cual las
velocidades son definidas como v; que es la velocidad de las especies j, dando lugar al flujo

molar N;.
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e

Fig.F. 2 Elemento de volumen en un sélido estacionario, que contiene densidad

de energia E y concentraciones molares ¢;, con un flujo de energia e y un flujo
molar N;

E es la energia total dentro del elemento de volumen y e es el flujo de energia total a través
de la superficie limitante debido a todos los mecanismos de transporte. La conservacion de la

masa Y la energia para el elemento de volumen implica

dc;

Tt/:_v-NjJer j=1,2,...,ng ECF. 7
ﬁ:_v-e

dt

R; da cuenta de la produccion de especies j debido a la reaccion quimica. La energia interna
es la contribucién dominante de la energia total, y despreciando la cinética, el potencial y
otras formas de energia, lo que queda es E = U.

Cuando se considera la difusion de masa en una particula sélida estacionaria, se puede

asumir que el flujo masico esta dado aproximadamente por

N; =-D;Vc; j=1,2,...,ng Ec.F. 8

D; es la difusividad efectiva para las especies j. Notese que se desprecia una variedad de
otros posibles mecanismos de transporte, incluyendo el flujo de especies j debido a los
gradientes de concentracion de las otras especies, y el flujo de las especies j debido a los

gradientes de temperatura (difusion térmica), gradientes de presion y campos gravitacionales
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u otros campos externos (difusion forzada). El flujo de energia total puede ser entonces
aproximado por

e=-kVT+Y N;H; Ec.F.9
J

A

La expresion anterior da cuenta de la transferencia de calor por conduccion, en la cual k
representa la conductividad térmica efectiva del sélido, y transporta la energia debido a la
difusién de masa. Se han despreciado algunos efectos de viscosidad y el flujo de energia
debido a los gradientes de concentracion y radiacion. De esta manera el balance de energia

se transforma en

o(pU) ;
T:V-kVT—;[(V-Nj)Hj+Nj-VHj] Ec.F. 10

Considerando estado estacionario y fijando en tiempo derivativo en cero, la ecuacion F.7
produce

Sustituyendo la ecuacion F.11 en la F.10, usando la definiciéon de calor de reaccion vy fijando

el tiempo derivativo en cero, se obtiene

0=VKVT =Y AHgir; =) N;VH; Ec.F. 12
i i

Finalmente, como de manera frecuente se asume que la difusividad, conductividad térmica y
entalpia parcial molar son independientes de la temperatura y composicion, se pueden
escribir los balances de masa y energia en estado estacionario, que estan dados por el

siguiente par de ecuaciones:

0=kV?T = AHgr; Ec.F. 14
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F.4 Reaccion de primer orden en un pellet esférico

En esta seccion se considerara una reaccion simple, irreversible y de primer orden que

ocurre en un pellet esférico (A — B; r = k¢, ) y se trabajara bajo las siguientes suposiciones:

o Pellet catalitico de geometria esférica
e Reaccion de primer orden

o Resistencia de transferencia de masa externa despreciable

Sustituyendo la velocidad de produccién en la ecuacién F.12, expresando la ecuacion en
coordenadas esféricas y asumiendo simetria en el pellet en las coordenadas 6 y ¢, se

obtiene

D 1i(r2d&j—k-ca _0 Ec.F. 15
r dr

En la ecuacién F.15, D, es la difusividad efectiva en el pellet para la especie A; la constante
de velocidad de primer orden k, debe tener unidades inversas de tiempo y con esto se debe
ser muy cuidadoso, ya que por lo general para las reacciones heterogéneas las constantes
de velocidad son expresadas por masa o area de catalizador y se deben incluir el factor de

conversion, la densidad o area del catalizador para lograr las dimensiones necesarias.

Para resolver la ecuacion F.15 se requieren 2 condiciones de contorno, las cuales se
obtienen a partir de la suposicidon de que la concentracién exterior del contorno del pellet ¢
es conocida y la simetria del pellet esférico implica la desaparicién de la derivada en el

centro del pellet; por lo tanto las condiciones de contorno para la ecuacion F.15 son

C, =Cas r=R
dﬁ:o r=0
ar

Para simplificar este tipo de problemas, usualmente se lleva a una forma adimensional; en
este caso la ecuacion F.15 contiene dos cantidades dimensionales: la longitud y la

concentraciéon. Para el caso de la longitud, se puede utilizar el radio de la esfera R como
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escala de longitud, pero una mejor opcién es usar la razoén entre el volumen y la superficie

del pellet. Para la esfera, su longitud caracteristica es

VvV 3
a:_/’:M:E Ec.F. 16
S, 4rR* 3

Por otro lado, la Unica aparicion de la concentracion en el problema es la concentracién en la
superficie en la condicibn de contorno, asi es que se utilizara esta variable para

adimensionalizar la concentracion

S|
I

o |
O

[N

7]

— 928 _p2c-0 Ec.F. 17

ol
Il
—
S|
Il
w

Il
o
N

I
o

@ esta dado por:

k-a®

S
I

Ec.F. 18

El grupo adimensional @ en el modelo se conoce como Mddulo de Thiele, y este cuantifica la

razon de la velocidad de reaccion con respecto a la velocidad de difusién en el pellet.

Para hallar el modelo se debe resolver la ecuacién F.17 con las condiciones de contorno
dadas, y dado que la reaccién es de primer orden y que el modelo es lineal, se puede derivar

una solucién analitica., para lo que resulta muy util el uso de una variable de transformacion

u(r)

c=40 Ec.F. 19
F
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Sustituyendo la relacion dada por F.19 en la ecuacion F.17, se genera una ecuacion

diferencial simple para u(;),

2
U2y -0 EC.F. 20
dr?

Para las condiciones de contorno transformadas:

=3

<
Il

w
S|

u=0 r=0

La condicion de contorno u=0 en r =0 garantiza que ¢ es finita en el centro del pellet. El

resultado de la ecuacion diferencial F.20 esta dado por

u(r) = Cy-cosh(®r)+ C,-sinh(dr) Ec.F. 21

Las constantes C; y C, son determinadas por las condiciones de contorno, obteniendo la

solucion final para el modelo

-\ _ 3 sinh(®r)

o(r) Ec.F. 22

r sinh(3®)

Ahora calculemos la velocidad de producciéon total del pellet dada por este perfil de
concentraciones. Este calculo se puede realizar de dos maneras. El primer y mas directo
método es integrar la velocidad de produccion local sobre el volumen del pellet. El segundo
meétodo es usar el hecho que, en estado estacionario, la velocidad de consumo del reactante
dentro del pellet es igual a la velocidad a la cual el material fluye a través de la superficie

exterior del pellet. Estas dos expresiones son

Rap :vij'oR R(r)4ar?dr Integral de volumen Ec.F. 23
p
S, . dcy, Flujo en la superficie Ec.F. 24
Rap ==y Pag . o
P Flrr (asumiendo estado estacionario)
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La velocidad de produccion local esta dada por R,(r)=—kc,(r) . Sustituyendo la velocidad de

produccion local en la ecuacién F.23 y convirtiendo la integral en una expresién adimensional

se tiene

R ap :—Tjoc(r)r dr Ec.F. 25
Sustituyendo el perfil de concentraciones, ecuacion F.22, y cambiando la variable de

integracion a x = ®r se obtiene

3
R, :—LI ® x sinh xdx Ec.F. 26
0

P 302sinh3®

Integrando esta expresién se obtiene finalmente

1 1 1
R,, =-kcpe —| ——— —— Ec.F. 27
Ap As (DLanhSCD 3@}

Si la difusién fuera arbitrariamente rapida, la concentracién en todo el pellet podria ser igual
a la concentracion en la superficie, correspondiendo al limite ® =0. La velocidad en el pellet

para este caso limitante es simplemente

Ras = —KC s Ec.F. 28

El factor de eficacia n se define como la razén entre la velocidad de reaccion en el pellet y la

velocidad de reaccion en la superficie exterior

Rap
RAS

Factor de eficacia

El factor de eficacia es la velocidad de produccion adimensional del pellet que mide cuan
efectivamente esta siendo utilizado el catalizador. Para n cercano a la unidad, el volumen
completo del pellet esta reaccionando a una velocidad alta porque el reactante es capaz de
difundir rapidamente a través del pellet. Para n cercano a cero, el pellet reacciona a

velocidades bajas. El reactante es incapaz de penetrar significativamente en el interior del

292



Sistema Catalitico para la descomposicion
de Acido Sulfurico de descarte en Faenas Mineras

pellet y la velocidad de reaccidn es pequena en una gran porcién del volumen del pellet. La
resistencia difusional del pellet es grande y esta resistencia hace que disminuya la velocidad
de reaccion total. Sustituyendo las ecuaciones F.27 y F.28 en la definicion del factor de

eficacia para una reaccién de primer orden en un pellet esférico se obtiene

. :l[;—i} Ec.F. 29
@ | tanh3® 30
F.5 Disefio de reactores de lecho fijo

Dado nuestro detallado entendimiento del comportamiento de una particula de catalizador,
ahora estamos preparados para empacar un tubo con un lecho de aquellas particulas y
resolver el problema de disefio de un reactor de lecho fijo. En el reactor de lecho fijo, se
distinguen dos fases. La fase de corriente de fluido que pasa a través del lecho y transporta
los reactantes y productos a través del reactor. El proceso de reaccion-difusion toma lugar en
la fase sélida del catalizador. Las dos fases se comunican entre si mediante intercambio de

masa y de energia en la superficie exterior del catalizador.

A continuacion se interconectaran las explicaciones de todos los eventos descritos

anteriormente.
Relacionando el catalizador y el fluido

Se asume que:

e Exterior uniforme del pellet catalitico. La particulas son pequefias comparadas con la
longitud del reactor.

¢ Flujo piston en el lecho, sin perfil radial.

e Difusion axial despreciable en el lecho

o Estado estacionario
Fluido: en la fase fluido, consideramos el flujo molar de todas las especies, la temperatura y

la presion. La caida de presion dentro del tubo no se puede despreciar debido a la existencia

del lecho catalitico. Para describir la caida de presion en el packing del tubo se pueden
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utilizar correlaciones empiricas, como por ejemplo la ecuacion de Ergun (F.32). Por lo tanto

en esta fase se tienen las siguientes ecuaciones diferenciales:

dN ;
- R, Ec.F. 30
dv
~ dT 2
QpCpW:—Zi:AHR,-r,- +EU°(Ta—T) Ec.F. 31

Ec.F. 32

aP _ (-e8) Q| o (-eg)u; 7 pQ
dv D,c5 Ad

Las condiciones de frontera para esta fase son proporcionadas por las condiciones de

alimentacion
Nj :Nif ZZO
T=T, z=0
P=F z=0

Catalizador. dentro del catalizador, se debe considerar la concentracion de todas las
especies y la temperatura. Los efectos de la presion son despreciables dentro del pellet. Se

tienen las siguientes ecuaciones diferenciales para el catalizador

dc, -
p, L9295 |_ g Ec.F. 33
r2 dr dr
1d| ,dT -
r_ZE r o :ZAHR, r; Ec.F. 34

Las condiciones de frontera son proporcionadas por las velocidades de transferencia de
masa y calor en la superficie exterior del pellet, y la condiciones de pendiente cero en el
centro del pellet

dcj
ar

=0 r=0 Ec.F. 35

Dj%:kjm(cj_é,) r=R Ec.F. 36
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a7 _g r=0 Ec.F. 37

ar

I;Z—Tsz(T—%) r=R Ec.F. 38
r

Relacién de las ecuaciones: finalmente, se iguala la velocidad de producciéon experimentada
por el fluido con la velocidad de produccién dentro de las particulas, que es donde la
reaccion toma lugar. Analogamente. Se iguala el cambio de entalpia de reaccion
experimentado por el fluido al cambio de entalpia de reaccidon que ocurre dentro de las

particulas.

Para convertir la velocidad por volumen de particula a velocidad por volumen de reactor se

requiere la porosidad del lecho. La porosidad del lecho o factor de hueco ¢5, se define como

el volumen de huecos por volumen de reactor. El volumen de catalizador por volumen de

reactor es por lo tanto 1-¢5. Esta informacion puede ser presentada de varias maneras
equivalentes. Tanto la densidad del pellet p, como la del lecho pg pueden ser medidas

facilmente.

Finalmente las expresiones quedan como:

R = (1-g,)>0p 2% Ec.F. 39
j= B j Sl
Vp ar
r=R
S, ~dT
AHgir; =(1- 65)—2 k— Ec.F. 40
Z,: v Vv, dr

p
r=R
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