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Resumen

Este Trabajo Fin de Master se basa en el disefio de una planta de produccion de hidroxido de potasio (KOH) al
50%, la cual cuenta con una capacidad de 200 toneladas diarias de potasa caustica pura mediante la tecnologia

electrolitica de celdas de membrana.

En primer lugar, se ha realizado una descripcion de las posibles alternativas de produccion de KOH industrial
con un enfoque centralizado en la tecnologia de membrana, enfatizando en la produccion mundial y las
aplicaciones industriales de este producto, ya que es la base de disefio de este proyecto sumado a que se trata

de una tecnologia disruptiva y de futuro dentro de la industria cloro-alcalina.

Posteriormente, se ha desarrollado en profundidad el proceso de produccion de hidroxido potasico en todas sus
etapas, desde los procesos iniciales de purificacion y pretratamiento de la materia prima hasta la etapa de
purificacion final. Y a su vez, una vez establecidas las bases del proyecto se muestra el disefio de todos los

equipos, lineas y las distintas etapas unitarias que intervienen en el proceso.

Por ultimo, se ha llevado a cabo la implantacion 3D del proceso productivo a través del software AutoCad

Plant 3D segln las directrices y calculos justificados en la memoria.



Abstract

This Final Master's Project is based on the design of a 50% potassium hydroxide (KOH) production plant,

which has a capacity of 200 tons of pure caustic potash per day using membrane cell electrolytic technology.

In the first place, a description of the possible alternatives for the production of industrial KOH has been made
with a centralized focus on membrane technology, emphasizing the world production and industrial
applications of this product, since it is the design basis of this project added to the fact that it is a disruptive and
future technology within the chlor-alkali industry.

Subsequently, the potassium hydroxide production process has been thoroughly developed in all its stages,
from the initial purification and pre-treatment processes of the raw material to the final purification stage. And
in turn, once the bases of the project were established, the design of all the equipment, lines and the different

unitary stages that intervene in the process is shown.

Finally, the 3D implementation of the production process has been carried out through the AutoCad Plant 3D

software according to the guidelines and calculations justified in the report.
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1 INTRODUCCION

1.1.  Origen del hidroxido de potasio

El hidroxido de potasio (KOH) se descubrio a principios del siglo XIX en Estados Unidos, donde el quimico
Sir Humphrey Davy obtuvo una solucion de hidéxido de potasio y conjuntamente otros productos quimicos
como cloro e hidrégeno derivados de la electrolisis de salmuera de cloruro potésico en celdas electroliticas.
Davy, fue uno de los precursores en el campo de la electrdlisis y es considerado el fundador de la
electroquimica junto con Volta y Faraday. Uno de sus experimentos mas importantes se produjo en 1807
(Inglaterra) donde descubrio el potasio (K), aislandolo a partir del hidroxido de potasio. Con anterioridad al
descubrimiento, no se hacia distincion entre potasio-sodio, ya que el KOH era considerado como un elemento,

debido a que no era posible descomponer ni térmica ni quimicamente este compuesto (1).

A escala industrial, el hidroxido de potasio pertenece al sector conocido como cloroalcalino o en término
inglés “chlor-alkali sector”. Dicho sector tuvo un gran impulso en el siglo XIX debido principalmente a dos
desarrollos que permitieron la produccion de hidroxido de potasio (asi como cloro e hidroxido de sodio) a
escala industrial como fueron: En 1800, Cruickshank fue pionero al producir cloro en un proceso
electroquimico y en 1892, se produjo el desarrollo de un generador electroquimico y grafito sintetico para la

creacion de anodos (2).

Sobre el mismo periodo de tiempo, se cred el proceso industrial mediante celdas de diafragma (1885) y el
proceso de celdas de mercurio (1892). En cambio, el proceso mediante celdas de membrana fue desarrollado

casi un siglo mas tarde, a partir de 1970, constituyéndose como la tecnologia de futuro.

1.2.  Procesos electroquimicos de produccion de KOH

En la industria “chlor-alkali” se produce una solucién caustica (sosa o potasa caustica), asi como cloro e
hidrogeno simultdneamente mediante la descomposicion electrolitica de una solucion salina (cloruro soédico o

potasico) en agua.

Actualmente, existen 3 procesos electroquimicos productivos cuya diferencia radica principalmente en las
reacciones que se producen en los electrodos, asi como en el mecanismo de separacion de los productos (cloro,

solucioén caustica e hidrogeno).
Los mecanismos de reaccion que se producen en la celda electrolitica son los siguientes (2):
> Anodo: Se produce la reaccion de oxidacion de los iones cloruros generando cloro.
2Cl" - Cly,+ 2e™ Reaccion 1

» Catodo: Se produce la reaccion de reduccion. En el proceso de celdas de mercurio se forma una
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amalgama mercurio-potasio (sodio) ( Reaccion 6n 2-3), y a su vez en un “descomponedor” se

origina hidrégeno e idnes hidroxilo por la reaccion del potasio (sodio) en la amalgama con agua (3).

En cambio, en el proceso de celdas de diafragma y membranas, el agua se disocia para formar

hidrogeno e iones hidroxilo en el catodo.

» Reaccion global:

K* + Hgy, + e~ - KHg, Reaccion?2

2KHg, + 2H,0 —» 2KOH + H, + 2Hg, Reaccion 3

2K* + 2H,0 + 2e~ - 2KOH + H, Reaccion 4

2KCl + 2H,0 - 2KOH + H, + Cl, Reaccién 5

Durante el proceso de la electrdlisis se generan algunas reacciones secundarias originando una pérdida de

eficiencia. Por ejemplo, en el anodo se produce la oxidacion del agua a oxigeno y de acido hipocloroso a ién

clorato (3). El 4cido hipocloroso se forma por disociacion del cloro en agua. Ademas, el i6n clorato se produce

mediante reaccion quimica en el anolito (3).

2H,0 - 0, + 4H* + 4e~ Reaccién 6

12HCIO + 6H,0 — 4Cl03 + 8Cl~ + 24H* + 30, + 12e~ Reaccion 7

Cl, + H,0 & HCIO + H* + Cl~ Reaccion 8

2HCIO + C10~ — ClO3 + 2Cl~ + 2H* Reaccién 9

A continuacion, se procede a describir cada uno de los procesos electroliticos desde el punto de vista

tecnologico y operativo, enfatizando en sus ventajas e inconvenientes principales. Previamente, en la Figura 1

se muestra un diagrama de flujo de las tres tecnologias que posteriormente se desarrollaran con mas detalle.
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Figura 1. Diagrama de flujo de los procesos electroliticos de la industria cloro-alcalina (2)
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1.2.1 Celdas de Mercurio

El proceso electrolitico de celdas de mercurio comenz6 a desarrollarse en Europa a partir del afio 1892. Esta
tecnologia incluye principalmente una celda electrolitica y un “descomponedor” vertical u horizontal como se
muestra en la Figura 2. En la celda electrolitica entra una salmuera saturada con concentracion del 25% p/p
NaCl (KCI), con pH basico entre 2-5 y una temperatura de 60-70°C. A la salida del electrolizador la
temperatura se ve incrementada hasta 75-85°C, donde la fluidez del mercurio y la conductividad de la
salmuera es mucho mas alta en relacion a la operacion del proceso a temperatura ambiente. El voltaje de

operacién es 3,15 - 4,8V y la densidad de corriente se comprende entre 2,2-14,5 kA/m” (3).

Hydrogen gas

Pure brine
® Chlorine gas © cwW
b e
i - -
dd ) h
e Hydrogen gas cw ~7" NaHg, "=
Hg | Demineralised NaOH

dacfmpassr water e

g
g L_mr" 1|—H1ZL:1<—‘II—H_""‘“""_“_"'_’ I | Hg**@ — .b’)i—l }
' Demineralised
NaOH decomposer
water

NBE: A) Electrolysis cell: a) Mercury mlet box; b) Anodes; ¢) End-boex; d) Wash box;
B) Horizontal decomposer: €) Hydrogen gas cooler; f) Graphite blades; g) Mercury pump;
C) Vertical decomposer: &) Hydrogen gas cooler; g) Mercury pump; h) Mercury distributor; i) Packing
pressing springs;
CW = cooling water.
Source: [ 1, Ullmann's 2006 ]

Figura 2. Celdas de mercurio (4)

A través de la celda electrolitica fluye una corriente eléctrica que provoca la descomposicion del NaCl (KCI)
pasando a través de los huecos existentes entre los electrodos, liberando en el anodo cloro en estado gaseoso, y
sodio en el catodo. El cloro se acumula en el 4anodo y se descarga hacia el proceso de purificacion. En el
catodo se produce una amalgama Na-Hg (K-Hg), cuya concentracion se mantiene en 0,2-0,4 % p/p Na (K)

para que la amalgama fluya libremente.

La amalgama fluye desde la celda electrolitica hasta un reactor, conocido como “descomponedor”, donde se
produce la reaccion con agua desmineralizada en presencia de un catalizador de grafito, originandose
hidrégeno (H,) y NaOH (KOH). La temperatura de operacion del “descomponedor” se encuentra entre 90-
130°C, la cual se alcanza debido a la energia liberada durante la reaccion quimica y la entrada de la amalgama
precalentada en la salida del electrolizador. El mercurio libre se bombea de vuelta a la celda para su

reutilacion.

El hidréxido de sodio (alternativamente hidroxido de potasio) sale del reactor en una concentracion
aproximadamente del 50% p/p. Desde el punto de vista de la operatividad del proceso, la celda de mercurio
depende del mayor sobrepotencial de hidrogeno sobre mercurio para lograr la liberacion preferente de sodio en
lugar de hidrogeno. Sin embargo, existen impurezas tales como, por ejemplo: Vanadio, Molibdeno, Cromo,

etc, entre 0,01-0,1 ppm que pueden originar contaminacioén en la superficie del mercurio, provocando la
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liberacion del hidrogeno junto al cloro. Existe el riesgo que la concentracion de hidrogeno en el cloro puede
incrementarse hasta el punto de que en la celda electrolitica y en los equipos aguas abajo pueden contener

mezclas explosivas.

En la actualidad, la produccion de NaOH (KOH) y Cl, se realiza en otro tipo de electrolizadores: celda de
diafragma y membrana. Uno de los principales inconvenientes, es el uso de mercurio, componente toxico.
Durante la recirculacion del mercurio en el proceso, parte de esta sustancia se escapa junto al NaOH
origindndose HgCl,. En caso de que se produzca el vertido en rios, lagos o mares provoca la acumulacion de
mercurio en especies marinas. Dicho efluente es tratado previamente a su vertido precipitando el mercurio

como HgS (2),

Figura 3. Sala de celdas de mercurio (5)

1.2.2. Celdas de Diafragma

En el proceso de celdas de diafragma, una salmuera del 25% p/p NaCl (KCl) con un pH entre 2,5-3,5 entra al
compartimento del anodo como se muestra en la Figura 4. La salmuera se descompone hasta
aproximadamente el 50% p/p de su concentracion inicial en un tnico paso por la celda. El voltaje de la celda
es 2,9-3,6V y la densidad de corriente 0,8-2,7 kA/m’. Debido al paso de la corriente a través de la celda de

diafragma se produce el aumento de la temperatura de operacion del electrolito hasta 80-99°C.

Chlorine | anode | | cathode| Hydrogen
| ‘ 1
Saturated i

Brine e

Carbon or Titanium Steel Cathod
Coated with Ru-Ti
Oxide Depleted Brine
Dilute Sodium
Porous Diaphragm Hydroxide and

(Asbestos of Polymer Sodium Chioride
with Metal Oxides)

Figura 4. Celdas de diafragma (6)
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En el anodo se produce Cl, y en la superficie negativa del catodo se forma NaOH (KOH) y H,. La celda de
diafragma estd separada por un diafragma poroso de asbestos, la cual se reemplaza cada 2 meses
aproximadamente, para conseguir la separacion del Cl, y NaOH. Actualmente, el asbesto ha sido reemplazado

por elementos metalicos con polimeros, logrando un aumento de la vida 1til de los diafragmas.

Las celdas de diafragma producen una solucion de NaOH (KOH) al 10-12% p/p NaOH. Esta solucion se
evapora aguas abajo hasta el 50%, donde debido a la presencia de NaCl (KCl), aproximadamente 7% p/p
NaCl, se produce su precipitacion originandose una sal muy pura, usada normalmente como material prima

para las celdas de mercurio y membrana.

Figura 5. Sala de celdas de diafragma (7)

1.2.3. Celdas de Membrana

A comienzos del afo 1970, se produjo el desarrollo de la primera membrana de intercambio idnico,
acontecimiento que supuso la creacion de una nueva tecnologia para la industria del “chlor-alkali” mediante el
proceso de celdas de membrana. La primera planta industrial que uso esta tecnologia se construyd en Japon en
el afio 1975. A partir del afio 1984, ninguna planta basada en el proceso de celdas de mercurio ha sido
construida, y muy pocas basadas en el proceso de celdas de diafragma. Todas las nuevas plantas que se

implantan desde entonces han sido mediante la tecnologia de celdas de membrana.

Desde el punto de vista operativo, la salmuera fluye a través del compartimento anoddico, donde los iones CI°
son oxidados a Cl, (g). Los iones Na“ (o K'), junto con aproximadamente 3,5-4,5 moles H,O/mol Na',
atraviesan la membrana hacia el compartimento catodico, el cual contiene una solucion de sosa caustica (o
potasa caustica). En el catodo, el agua es electrolizada produciendose la liberacion de H,(g) e iones OH'. El
sodio se combina con los iones hidroxilo para formar una solucion de sosa caustica al 32-33% p/p. Parte de
esta corriente se recircula de nuevo al compartimento catddico, previamente diluida al 30% p/p con agua
desmineralizada como se puede ver en la Figura 6. La salmuera agotada es descargada desde el compartimento
anodico y se recircula al saturador para dar inicio a un nuevo ciclo. En gran parte, la membrana previene la

migracion de los iones cloruros del compartimento anodico hacia el catédico, sin embargo, la solucion de sosa
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caustica contiene trazas de NaCl (aproximadamente 50 mg/l). De igual forma, se produce cierto contenido de
hipoclorito y cloratos en el anodo, provocando una pérdida de eficiencia entorno al 3-7% con respecto a la

produccion de sosa caustica.

Chlorine Hydrogen
a Caustic soda
Saturate = Epp—— ~30 wt-%
brine - — =
- ions (Na*) —]
— —————
. >
_ Ghioride > Membrane
ions (Cl™) Hydroxyl I
‘_), ions (OH™) ce
Depleted - Cathode
brine (=) J
r
Caustic soda
lon-exchange membrane ~32 wt-%

Figura 6. Celda de membrana

El agotamiento de la salmuera producida en las celdas de membrana es del orden de 2-3 veces mayor al
proceso de celdas de mercurio, lo que permite que el sistema de manejo y tratamiento de la salmuera sea mas

pequefio comparandolo para la misma capacidad.

La tecnologia de celdas de membrana tiene la ventaja de producir una solucion de sosa caustica muy pura, el
menor consumo de energia, y suprimir el uso de mercurio y asbestos de otras tecnologias, compuestos

clasificados como toxicos y carcinogénico este ultimo.
Desde el punto de vista de las desventajas:

» La solucion de sosa caustica producida debe someterse a un proceso de evaporacion para incrementar

su concentracion.

» El cloro producido debe ser procesado para eliminar oxigeno, normalmente mediane licuefaccion y

evaporacion.

» La salmuera requiere de procesos de purificacion para conseguir una elevada pureza previo paso al

electrolizador.

Figura 7. Sala de celdas de membrana (8)
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Por ultimo, en la siguiente tabla se analiza una comparativa entre las tres tecnologias de electrolisis de la
industria cloro-alcalina.

Tabla 1. Comparativa entre los procesos productivos electroliticos (4).

Mercurio Diafragma Membrana
, RuO,+TiO,+SnO ;
Anodo RuO,+TiO, revestimiento Ti ? ? ? Ru02+.T1.O2+IrO.2
revestimiento Ti revestimiento Ti
Catodo Mercurio Acero (0 acero revestido con Niquel revestido
niquel)
Separador No Asbestos Membrana} ’de‘ I
16nico
Voltaje celda 3,15-4,80V 2,9-3,6V 2,35-4V
Densidad 22-14,5 kA/m? 0,827 kA/m? 16,5 kA/m?
Corriente
Entrada: 50-75°C
Temperatura ) - -
Salida: 80-90°C
pH 2-5 2,5-3,5 2-4

Producto catodo

Amalgama potasio o sodio

-12° 230
(KHg, o NaHg,) 10-12 % p/p NaOH y H, 30-33 % p/p NaOH y H,
Producto o
descomponedor 50 % p/p NaOH y H, No No
Producto 0 0
evaporador No 50 % p/p NaOH 50 % p/p NaOH
NaCl: = 10.000 mg/kg (15.000-
Calidad sosa NaCl: = 50 mg/kg 17.000 mg/kg antes de NaCl: = 50 mg/kg
caustica (50% p/p  NaClO;: = 5 mg/kg concentrar) NaClO5:< 10-50 mg/kg
NaOH) Hg: ~ 0,1 mg/kg NaClO;: = 1.000 mg/kg (400-500
mg/kg antes de concentrar)
0,:0,1-0,3 % v/v 0,:0,5-2 % v/v
0,:0,5-2 % v/v
Calidad cloro H,: 0,1-0,5 % v/v

N,: 0,2-0,5 % v/v

H,: 0,1-0,5 % v/v

H,: 0,03-0,3 % v/v
N,: 1-3 % v/v

27



Tabla 2. Ventajas e inconvenientes de los procesos productivos electroliticos (4)

Ventajas

Inconvenientes

- Alta pureza solucion caustica
directamente de la celda electrolitica

- Uso de mercurio

Mercurio - Alta pureza de CI2 y H2 - Altos costes de operacion
- No se requiere alta pureza de la - Equipos de gran tamafio
salmuera
) - Alto consumo de vapor para
- No se requiere alta pureza concentrar la solucion caustica en
de la salmuera los evaporadores multiefecto
Diafragma o Bai de la solucid
- Consumo de energia eléctrica - baja pureza de 1a solucion
) caustica
bajo . .
- Baja calidad del Cl,
- Consumo total de energia bajo
. ., . - Se requiere al 1
- Costes de operacion e inversion bajos Se requiere alta pureza de la
salmuera
Membrana  _No se usa mercurio o asbestos

- Alta pureza de la solucion caustica

- Tecnologia con mejora futura

- Baja calidad del Cl,

- Alto coste de las membranas

1.3. Caracteristicas, usos y aplicaciones del KOH

El hidréxido de potasio es un compuesto quimico inorganico que puede ser comercializado y distribuido en

estado liquido (generalmente en solucion 10-50% p/p) o en estado sélido en forma de escamas.A continuacion,

se presenta una tabla con las propiedades fisicas del KOH en estado solido.

Tabla 3. Propiedades fisicas KOH (so6lido) (9)

Umbral del olor Inodoro
Punto de No
Inflamacion combustible
. Imm Hg a

Presion de vapor 714°C
Densidad relativa 2,04
(agua=1)

Solubilidad en agua Soluble
Punto de ebullicion

o 1.320
WY
Punto de fusiéon (°C) 405
Peso molecular
(g/mol) 36,1

Desde el punto de vista de la manipulacion y almacenamiento de este producto quimico es preciso conocer el
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grado de reactividad del mismo, técnicas apropiadas para su uso y almacenamiento, asi como actuaciones

recomendables en caso de fugas o derrames.

Seguidamente se exponen algunas de las principales consideraciones y restricciones que se han de tener en

cuenta para el disefio de una planta quimica donde se trabaje con KOH:

1.

La potasa caustica al tratarse de una base fuerte reacciona de forma violenta con acidos fuertes

como por ejemplo acido sulfuirico, clorhidrico o nitrico entre otros.

No es compatible con hidrocarburos halogenados (tales como cloruro de metileno y
tricloroetileno); agentes reductores (litio, sodio, aluminio y sus hidruros, etc...); materiales

organicos; nitrocarburos; sales amonicas,

En ambientes htimedos el hidoxido de potasio es corrosivo para los metales como por ejemplo:
cinc, plomo, estafio o aluminio. El KOH ataca a ciertos materiales plasticos, cauchos y

revestimientos.

El personal debe ser consciente de las medidas preventivas y equipos de proteccion que debe usar
para el manejo del hidroxido de potasio, con el propdsito de evitar efectos graves sobre la salud:
guantes de nitrilo o neopreno; botas de seguridad; mono con capacidad de retener la penetracion

al menos 8h y purificador de aire de mascara completa con filtros de alta eficacia.

El almacenamiento debe ser un area bien ventilada y fresca en recipientes cerrados, libre de
humedad, alejados de sustancias combustibles y del agua, ya que en caso de contacto con esta
ultima se puede generar el calor necesario para encender materiales combustibles proximos como

madera, papel, etc...

En el caso de producirse una fuga o derrame de hidroxido de potasio en solucion se debe absorber
el liquido con arena seca, tierra o materiales absorbentes similares con el fin de depositarlo en

recipientes herméticos para su eliminacion.

No se puede verter a la red de saneamiento los derrames de potasa caustica, se debe preveer de un

sistema de seguridad.

Las distancias minimas de aislamiento recomendables en caso de fugas o derrames se muestran

en la siguiente tabla:

Tabla 4. Recomendaciones sobre distancias de aislamiento (9)

Derrame de so6lidos (m) 25
Derrame de liquidos (m) 50
Incendio (m) 800

10. La potasa caustica en solucion puede solidificarse y originar muchos problemas en tuberias y

equipos, por ello es recomendable instalar un sistema de acondicionamiento o control de la
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temperatura. En la Figura 8, se representa la temperatura de solidificacion del KOH para diferentes

porcentajes de concentracion de la solucion.

El hidréxido de potasio se encuentra presente en una amplia variedad de usos y aplicaciones industriales:

L.

Produccion de fertilizantes (uso como fuente de potasio) y otros productos agricolas como herbicidas

y pesticidas.

Produccion de carbonato de potasio (usado para la fabricacion de vidrio y bicarbonato de potasio).
Agente antiespumoso y caustificante en la produccion de papel.

Regulador del pH en el tratamiento de aguas potables, industriales y residuales.

Procesos metalirgicos y petoleros como catalizador en reacciones de produccion de biodiesel o como

materia prima para la fabricacion de las resinas del polietileno.

Lavado y purificacion de gases industriales como absorcion de CO, o eliminacion de acido sulfhidrico

u oxidos de nitrégeno.

Produccion de 4cido oxalico y sales potasicas, electrolito en baterias alcalinas y algunas pilas de

combustible.

Fabricacion de perfumes, tintas de imprenta, colores seco jabones, detergentes y productos de

limpieza.

Agente desecante en laboratorios (10) (11).

300

Roman numerals represent the following
I H.O (lce)
280

n KOH - 4H,0 I '
m KOH - 2H.0 !

260 - ' !
v KOH - H.O 1

240 The more important transition points: i

Ioll -854°F 30.83% KOH
44.29% KOH

tolll -27.4°F -y
56.82% KOH T /

220jmto IV +90.5°F

F

|
140 f
120 F
[r |
100 -
' |

80 -

Temperature,

|- 44.3% KOH. -27.4°
405 I !

60—

803 w——— 30.8% KOH, -85.4°1

100 LB e LI S e L e
0 10 20 30 10 50 60 70 BO 90 100
Concentration, % KOH

Figura 8. Grafico T? solidificacion frente %KOH (10)
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1.4. Analisis de la produccion de la industria cloro-alcalina

A principios del siglo XX, el proceso de produccion predominante en el continente europeo radicaba en la
tecnologia de celdas de mercurio, debido a que la mayoria de las plantas industriales fueron implantadas
anteriormente a la creacion y desarrollo del proceso de celdas de membrana, sumado a la permisividad
medioambiental en relacion al uso y manejo de mercurio. Sin embargo, la tecnologia de membranas se
encontraba en una etapa de crecimiento, ya que todo complejo industrial nuevo se fundamentaba en esta

técnica.

En el Grafico 1 se puede observar la predominancia de la tecnologia de mercurio comentada con anterioridad
frente al resto de procesos (EIl grafico ha sido desarrollado contemplando el total de plantas industriales de los

paises mencionados en el pie del grafico).

Con vistas instrospectivas, Espafia no era contrario con respecto al uso de esta tecnologia, de hecho, esa
predominancia era aun mas acusada. En la Tabla 5 se muestra el nimero de plantas existentes en Espaia, el

tipo de tecnologia implantada, asi como la capacidad anual de cada una de ellas.

4%

2504 Mercurio
Diafragma
Membrana

0,
202 Otros

11%

Grdfico 1. Tipo de proceso implantado en la industria del Cloro-alcali dentro del marco europeo. Fuente:
Austria, Finlandia, Francia, Alemania, Grecia, Italia, Holanda, Noruega, Portugal, Espafia, Reino Unido,

Suecia, y Suiza.

Tabla 5. Caracterizacion plantas industriales en Espaifia en el afio 2000 (2).

Compaiiia Ubicacion Tecnologia Capacdad
(kt Cl,/aiio)
EIASA Huelva Hg 101
EIASA Sabinanigo Hg 25
EIASA Villaseca Hg 135
EIASA Villaseca Membrana 40
Electroq. De Hernani ~ Hernani Hg 15
Elnosa Lourizan Hg 335
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Erkimia Flix Hg 150

Quimica del Cinca Monzon Hg 30
Solvay Martorell Hg 209
Solvay Torrelavega Hg 63

Esta tendencia preponderante tuvo un punto de inflexion propiciado por la aplicacion del Reglamento (UE)
2017/852 sobre el mercurio y por el que se deroga el Reglamento (CE) n°1102/2008 (13). En este reglamento,
el cual es de aplicacion desde el 1 de enero de 2018, se establecen las medidas y condiciones relativas al uso,
el almacenamiento y el comercio de mercurio, compuestos de mercurio y mezclas de mercurio y a la
fabricacion, el uso y el comercio de productos con mercurio afiadido, asi como a la gestion de residuo de
mercurio, con el fin de garantizar un alto grado de proteccion de la salud humana y del medio ambiente frente

a las emisiones y liberaciones antropogénicas de mercurio y de compuestos de mercurio.

Ademas, se establecen prohibiciones y restricciones para la fabricacion de productos con mercurio afiadido y
también prohibe la fabricacion y comercializacion de nuevos productos con mercurio y nuevos procesos de
fabricacion que impliquen el uso de mercurio o de compuestos de mercurio, excepto si existen beneficios
significativos, que no impliquen riesgos para la salud y el medio ambiente y no existan alternativas viables sin

mercurio.

En el Anexo III del Reglamento se establecen los requisitos relacionados con el mercurio aplicables a los
procesos de fabricacion, donde se recoge expresamente la prohibicion de mercurio como electrodo en la

produccion de cloro-alcali.

Esta normativa desencadeno una situacion preocupante en la industria espafiola del cloro-alcali, ya que todas
las plantas debian sustituir el proceso de celdas de mercurio por la tecnologia de membranas para seguir
operando. En la actualidad, todas las plantas espafiolas se han adaptado al Reglamento excepto Elnosa y

Erkimia, cuyas plantas han sido cerradas y parcialmente desmanteladas.

Como se puede ver en la Figura 9, entre 2012-2013 se produjo un importante crecimiento en el panorama
espafiol, sin embargo, en los ultimos afios la produccion ha caido a registros de 2012 aunque la tendencia
vuelve a ser ascendente nuevamente. Realizando un analisis desde el punto de vista internacional, se muestra
en el Grafico 2 la evolucion de la produccion de potasa caustica, mientras que en el Grafico 3 se muestran los

principales paises productores, asi como su alcance dentro del panorama mundial.
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Produccién en toneladas métricas
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Figura 9. Produccion anual KOH en Espatia (12)

Produccion Mundial KOH
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Grdfico 2. Analisis internacional produccion KOH (13).
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Grdfico 3. Produccion de KOH a nivel mundial (13).
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2 OBJETIVOS Y ALCANCE

En este proyecto se pretende realizar el disefio de una planta de produccion de 200 toneladas diarias de
hidréxido de potasio mediante el proceso electrolitico de celdas de membrana. Para ello, se tendran en cuenta
criterios tanto de eficiencia energética, seguridad, impacto ambiental, econémicos, aprovechamiento de

residuos y recursos.
Para alcanzar este objetivo principal, se perseguiran los siguientes objetivos especificos:

» Resolucion de los balances de materia y de energia necesarios para el calculo dimensional, una vez

establecidas las bases del proyecto.
El disefio de los equipos que intervienen en el proceso.
El disefio y ruteado de lineas de proceso.

Seleccion de diferentes alternativas de proceso.

vV ¥V VYV VY

Implantacion a escala 3D de la planta de produccion.
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3.1.

3 MEMORIA DESCRIPTIVA

Descripcion general y alternativas de proceso

El proceso productivo de obtencion de KOH por via electroquimica mediante el uso de

electrolizadores de membrana, estd formado por una serie de etapas, las cuales se pueden englobar y

dividir en los subprocesos que se exponen a continuacion, con objeto de evaluar las diferentes

alternativas y profundizar en cada una de las etapas.

>

>

>

>

>

Pretratamiento y purificacion de la salmuera.
Electrolisis de la salmuera.

Tratamiento y purificacion KOH.
Tratamiento y purificacion H,.

Tratamiento y purificacion Cl,.

Por ello, con la idea de establecer una vista general, se presenta un diagrama de flujo que contempla

cada una de las etapas requeridas en el proceso global de produccion de KOH, el cual se muestra en

el plano PFD-001.
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3.1.1. Pretratamiento y purificacion de la salmuera

En la etapa de pretratamiento y purificacion de la salmuera es primordial garantizar que la calidad de la
salmuera sea apta y adecuada para garantizar el correcto funcionamiento y operacion en las celdas
electroliticas. Por ello, se evaluaran dos alternativas de agua de aporte, junto con la secuencia de etapas y

procesos que garantizan obtener la composicion adecuada de la salmuera.
A) Aguade Red.
B) Agua Osmotizada.
A) Aguade Red
3.1.1.1. Recepcion y almacenamiento de la materia prima

La materia prima usada para la produccion de hidroxido de potasio es el cloruro potasico (KCI). La
procedencia de este compuesto es de origen natural, presente principalmente como silvita. Una vez extraido el

mineral, requiere de procesos de purificacion mediante cristalizacion, flotacion o sepracion electrostatica.

En la siguiente tabla se muestra la composicion tipica del cloruro potasico usado en la industria del cloro-

alcali.

Tabla 6. Composicion KCl (2).

Componentes %

KCl 99,1
Na® 0,3
H,0 0,1
SO~ 0,03
Br 0,2
Ca** 0,006
Mg* 0,006

La forma de recepcion de la materia prima sera en forma de big bags, los cuales seran recogidos en el muelle
de carga-descarga, y transportados hacia el area de almacenamiento de sal donde se iran ubicando segun lote y

fecha en las diferentes estanterias.
3.1.1.2. Saturacion de la salmuera

Los Big Bags de KCI presentes en el area de almacenamiento de sal son transportados hacia la estacion de

descarga para realizar la carga de sal en los saturadores.

En estos equipos se realiza la operacion de saturacion de la sal con agua, originando salmuera, la cual hay que

procesar para lograr una calidad admisible para la operacion correcta, segura y eficaz en la etapa de electrolisis
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sin provocar dafos en las celdas de membrana. Ademas, la salmuera diluida tras el proceso de electrolisis es

recirculada a los saturadores con el objetivo de volver a saturar la solucion y procesarla nuevamente.
Los saturadores se pueden clasificar segun la direccion del flujo de la salmuera:

» Saturador tipo ascendente. El agua o la salmuera diluida se introduce a través de un rociador en el
fondo de un depdsito que contiene el lecho de sal, la solucion se satura a medida que va subiendo. La
salmuera saturada sale del equipo a través de un rebosadero, para realizar su procesamiento en las
siguientes etapas (Figura 10-Izquierda). La profundidad del lecho de sal generalmente se mantiene por

encima de 1,5 m.

Este tipo de saturador presenta algin inconveniente: generacion y acumulacion de espuma provocada
por algunas impurezas presentes en la sal; a medida que aumenta la concentracion de sal los gases
disueltos se vuelven menos solubles, aumentando los compuestos en suspension en la salmuera, por lo

que en este equipo es practicamente imposible producir salmuera saturada clara.

Son especialmente adecuados cuando la sal es de alta pureza y de granulometria fina, ya que se
produce menor acumulaciéon de materia no disuelta y menor arrastre de impurezas, disminuyendo la

frecuencia de limpiezas.

» Saturador tipo descendente. En este equipo la direccion del flujo es la inversa. La turbidez que

caracteriza a los saturadores tipo ascendente no esta presente en este tipo de equipos.

Los principales inconvenientes de este sistema son: la necesidad de una alimentacion discontinua de

sal y la acumulacion de materia insoluble en el saturador.

» Saturador combinado. El disefio de este tipo de saturadores permite la combinacion de flujo
ascendente y descendente, en el que la salmuera fluye en diferentes direcciones en distintas partes y

alturas del equipo. Se muestra en la Figura 10-Derecha.

Discharge

Depleted __ |
Brine St

Brine
Saturator

Figura 10. Tipos de saturadores (2)

En todas las plantas industriales es necesario disponer de multiples saturadores debido a la presencia de
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compuestos insoluble en la sal y la necesidad de paradas ocasionales para eliminar el lodo del interior de los
depositos.
A continuacion, se analizan algunas variables operativas que influyen en el comportamiento de los saturadores

y la salmuera resultante:

» Efecto de la temperatura. El proceso de disolucion de KCl es de caracter endotérmico. La solubilidad
de la sal en agua se ve favorecida con el aumento de la temperatura, dicho comportamiento se muestra

en la siguiente figura.
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Figura 11. Solubilidad KCI respecto a la temperatura (14).

» Efecto del pH. El pH 6ptimo para disolver la sal se encuentra entre 7-9. La estabilidad del sistema es
muy importante, ya que, si se originan muchas fluctuaciones del pH, se provocaran disoluciones y

precipitaciones de impurezas que no son recomendables.

» Uso de inhibidores. Mediante la dosificacion de ciertos quimicos como fosfatos, se forma un

revestimiento sobre la superficie de particulas de CaSO, retardando la disolucion en la salmuera.

» Efecto del i6n comiin. En determinadas situaciones se utiliza esta propiedad para evitar que los iones
sulfatos se disuelvan en la salmuera, mediante la adicion de un cation para el sulfato consiguiendo un
compuesto con solubilidad limitada. Los compuestos utilizados generalmente son BaCl, y CaCl,,

generando BaSO, y CaSO,.
3.1.1.3. Precipitacion quimica

Tras la formacion de salmuera “bruta” en el saturador, es necesario realizar el paso por varios procesos de
purificacion de la salmuera, con el propdsito de eliminar y reducir significativamente las impurezas disueltas o

en suspension por debajo de los valores limites, mostrados en la Tabla 7.

La secuencia de procesos de purificacion son de vital importancia para que las celdas de membrana no se

dafien o generen pérdida de eficiencia durante su operacion en regimen permanente.
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Tabla 7. Especificaciones limites de las diferentes impurezas presentes en la salmuera previo al proceso

de electrolisis (2).
Concentracion .
Impurezas Lo Efectos Mecanismo
limite
Ca: Precipitacion con varios aniones cerca del
Ca® 20 pob Ca:CE:-Mea-V catodo de la membrana.
Mg** pp NS Mg: Precipitacion con iones hidroxilo cerca
del anodo de la membrana.
AL 0,1-4 ppm CE Pre01p1ta0}on con iones hidroxilo cerca del
anodo de la membrana.
Ba™ 0,05-0,5 ppm CE Precipitacion con yodo en la membrana.
3t Precipitacion de aluminosilicatos de calcio
Al 0.1 ppm CE cerca del catodo de la membrana.
Fet* 0,05-0,1 ppm v Prec1p1ta<z1on con iones hidroxilo sobre el
anodo de la membrana.
Hg** 0,2 ppm A% Deposicion sobre el catodo
NiZt 0.2 ppm v Deposicion sobre el catodo, absrocion en la
membrana.
3 10 g/L (como ., . . .
ClO NaClO») 0 Cloracion de las resinas de intercambio
Precipitacion con calcio o barrio en la
I, 0,1-0,2 ppm CE)V membrana. Precipitacion con sodio sobre el
catodo de la membrana.
F 0,5 ppm v Destrucccion del revestimiento del anodo.
SOr <48 gL CE Precipitacion con sodio cerca del catodo de la
membrana
SO, 10 ppm CE Formamqn de smcatos en presencia de
magnesio, calcio, barrio o aluminio.
Selidos on 0,5-1 ppm v Precipitacion en el anodo de la membrana.
suspension
CcoT 1-10 ppm v Aumento de la formacion de espuma.

La primera etapa de purificacion es la precipitacion quimica de los iones calcio, magnesio y sulfatos

principalmente. También, es posible que ciertas trazas de metales precipiten durante la operacion en forma de

CE=pérdida de eficiencia de corriente; O=Otros efectos; V=Incremento del voltaje de la celda

hidroxido (hierro, titanio, molibdeno, niquel, cromo, vanadio, etc).

Por lo tanto, las reacciones de precipitacion principales que ocurren en el reactor son las siguientes:
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Na,C05 + Ca** & CaC05 + 2Na* Reaccion 10
2NaOH + Mg?** & Mg(OH), + 2Na* Reaccion 11
CaCl, + S04 < CaS04 + 2Cl™ Reaccion 12

Es de vital importancia disefiar los reactores de forma que permitan un tiempo de residencia suficiente
mediante agitacion para lograr la precipitacion de los compuestos formados, generalmente se dosifica un
agente floculante que favorezca el crecimiento del tamano de las particulas. Un disefio inadecuado puede

originar varios efectos negativos:
» Eliminacion incompleta de las impurezas disueltas en la salmuera.
» Formacion excesiva de particulas muy pequefias, que el clarificador no podra eliminar.

» Reacciones incompletas o problemas en el crecimiento de particulas que originan precipitaciones

aguas abajo de esta etapa, originando problemas en los equipos.
3.1.14. Clarificacion

El proceso de clarificacion tiene la finalidad de separar los s6lidos en suspension de la salmuera, obteniendose
una corriente de salmuera “clara” y otra corriente muy concentrada de sélidos en suspension. La salmuera
clara sale del clarificador a través de los rebosaderos hacia un tanque pulmoén donde se almacenara la salmuera
clarificada previamente a la etapa de filtracion. Por otro lado, la corriente concentrada que sale del fondo del
clarificador se elimina del sistema y sera gestionada como residuo final.

CLARIFIER
RECIRCULATION
PUMP

CLARIFIER
RAKE DRIVE

BRIDGE HANDRAIL
DISCHARGE
| [ PiPE
WATER LEVEL |
— — | —- — | \
SPIDER il \
WEIR ARMS DISCHARGE
COLLECTION l
RING
DRAFT
T
= DETENTION
| HOOD
CLARIFIER —{}—— . = l
INLET
RAKE
[~ ARMS
ZE -~ IMPELLER /
¥
— - I 1
7 s . I 1 7|
*ﬁ R it —1 mm——r g il \
SCRAPPER _ |~ I AL i e = l
BLADES - \ Yl SLUDGE
NV S ouTLeT CLARIFIER

CENTER / FLUSH
SCRAPER WATER

Figura 12. Clarificador
3.1.1.5. Filtraciéon

La salmuera que sale del clarificador a través de los rebosaderos se almacenan en un tanque pulmén, y
posteriormente se bombean al area de filtracion. La salmuera clarificada no suele contener mas de 50 ppm de

solidos en suspension. Sin embargo, la operacion de los clarificadores estan sujetos a posibles alteraciones y
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desviaciones que afectan directamente a la turbidez de la salmuera durante muchas horas. Por ello, el sistema

de filtrado debe estar dimensionado para hacer frente a la mayor carga de sélidos.

La filtracion es un proceso cuya finalidad es la de retener-eliminar los sélidos en suspension de una solucion,
mediante el paso por un medio poroso, el cual tiene la capacidad de retener a los sélidos. En la industria del

cloro-alcali las dos tecnologias de filtracion predominantes son las siguientes:

» Filtracion de lecho profundo (lechos de arena). El medio filtrante clasico utilizado en los filtros de
lecho es la arena, el cual por su comportamiento es muy aceptable en los procesos de celda de
mercurio y diafragma, sin embargo, no es comun su uso en las plantas que usan celdas de membrana
debido a la posibilidad de disolver pequefias cantidades de silice. Por ello, en su lugar se utilizan otros
medios porosos como la antracita. Los tamafios tipicos de particulas tanto de arena como de antracita
son aproximadamente de 1mm, pero la arena generalmente contiene mayor cantidad de finos.

Independientemente del relleno, el equipo suele denominarse como filtros de arena.

Dentro de esta técnica de filracion existen variantes en el disefio y la operacion de los filtros. En

primer lugar, en funcion del paso de la salmuera por los filtros se pueden clasificar segun:

- Filtracion por gravedad. La salmuera pasa a través del medio poroso por la accion de la
gravedad. La tasa de flujo filtrado es mucho mas baja, pero el coste de la instalacion es

mucho menor.

- Fitracion a presion. La salmuera pasa a través del lecho forzado mediante equipos de
impulsion. Con lo cual, se logran tasas de flujo de filtrado elevadas, pero a costa de mayores

costes de inversion.

Una segunda clasificacion que se puede realizar, es en funcion de la direccion del flujo de la salmuera

en la filtracion a presion:

- Flujo ascendente. El rendimiento esta limitado por el peligro de fluidizacion, ya que se
provocara una ruptura del lecho y la concentracion de solidos a la salida serd alta. Sin
embargo, tienen una capacidad de retencion de solidos 2-3 veces superior que los filtros de
flujo descendente. Permite el uso de salmuera sin filtrar como fluido de retrolavado. Ademas,

son mas estables frente a perturbaciones a la salida del clarificador.

- Flujo descendente. El disefio de estos lechos es mas corto, aproximadamente el 50% respecto
a los de flujo ascendente. Consiguen altos rendimientos de filtracion cuando la concentracion

de solidos es baja.

Para conseguir que el proceso de filtracion sea eficiente se requiere una distribucion adecuada del
flujo de salmuera sobre la seccion transversal del lecho, para ello es muy importante que las boquillas

estén perfectamente niveladas. Ademas, cuando la turbidez del filtrado o la pérdida de carga es muy
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alta se requiere una etapa de lavado a contracorriente con agua o salmuera para eliminar los s6lidos
acumulados. Es habitual el soplado con aire durante algunos minutos para liberar las particulas de los
granos del medio filtrante. Por ultimo, el fluido de retrolavado se debe tratar, y en el caso de la

salmuera puede devolverse al sistema, generalmente hacia el clarificador.

Filtracion por torta (filtros de hojas o cartuchos). Es una practica muy habitual en las plantas que
usan tecnologia basada en celdas de membrana prescindir de los filtros de arena como etapa de
filtracion primaria. Como desventaja, la productividad unitaria de los filtros se reduce ya que la

regeneracion debe ser realizada con mayor frecuencia.

Uno de los equipos mdas habituales son los conocidos filtros de hojas. Se trata de un deposito que
puede estar dispuesto en vertical u horizontal, en cuyo interior hay una serie de hojas o placas
suspendidas verticalmente u horizontalmente. El elemento filtrante es una tela (como polipropileno)
montada sobre una malla metalica (Monel o titanio). En ocasiones, es habitual afnadir una solucion
formada por tierras diatomeas y salmuera en la preparacion de la torta para mejorar su

comportamiento. A continuacion se muestra una figura del equipo.
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<
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-—]
=
E——]
_-—)
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lﬂ}m‘t}t!l)i

Outlet
Connection
(see detail)

Effluant
Pipe

Pipe
Support

Feed
(Location Optional)

Figura 13. Filtro tipo hojas

Otro filtro muy usual es el conocido como filtro de bujias, el cual en el interior del tanque esta
formado por muchas bujias, donde se forma la precapa de filtracion, y el fluido filtrado va percolando

hacia el interior de estas reteniendo los sélidos en todo el perimetro de los elementos filtrantes.
El proceso de filtracion es un proceso discontinuo el cual comprende una serie de etapas:
1) Llenado del filtro. El filtro y el depdsito mezcla se llenan con la salmuera clarificada.

2) Formacion de la precapa filtrante. En esta etapa se dosifican Iso agentes coadyuvantes en el
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deposito mezcla si es necesario, y se recircula la salmuera por el interior del filtro pasando por el

deposito mezcla para ir formando la precapa en circuito cerrado.

3) Filtracion. Una vez se forme la precapa, se comienza a realizar la etapa de filtracion abriendo la

valvula de salida donde se obtiene la salmuera filtrada.

4) Vaciado y secado. Se procede a vaciar el filtro y secar el medio filtrante mediante unas

resistencias interiores para poder extraer la torta con mayor facilidad.

5) Limpieza de la torta filtrante secada. Una vez la torta esta seca, se pone en marcha el vibrador

para que caiga toda la torta y tierra filtrante.
3.1.1.6. Intercambio Iénico

El proceso de intercambio i6nico esta basado en el intercambio reversible de iones entre un material sélido y
un liquido. Durante este proceso, el s6lido no suftrird ningiin cambio permanente en su estructura. Su funcion
es intercambiar iones de metales alcalinos (como Na®) de su estructura por iones alcalinotérreos (como Ca** o
Mg™) de la solucion. Este proceso también es muy usado en el ablandamiento del agua, sin embargo, la
diferencia mas importante entre el ablandamiento del agua y la purificacion de la salmuera radica en la
composicion del fluido a tratar. El agua contiene bajas concentraciones de ambos iones, y la selectividad de las
resinas de tipo gel para el calcio sobre el sodio, si bien es suficiente para la aplicacion, es generalmente inferior
a 10. En cambio, se necesitan selectividades mucho mas altas si se va a eliminar la mayor parte del calcio de la
salmuera. Se necesitan resinas especiales, por lo que el proceso generalmente usa resinas quelantes que poseen

grupos terminales aminofosfonatos. La resina tipica en este servicio tiene una selectividad de 10°.

La secuencia de reaccién que se produce en una resina de aminofosfato usando NaCl es (intercambio-

regeneracion-conversion):
2R'CH,NHCH,PO;Na, + Me? - (R"CH,NHCH,P03),MeNa, + 2Na* Reaccién 13
(R'"CH,NHCH,P03;),MeNa, + 4HCl - 2R'CH,NHCH,PO3H, + MeCl, + 2NaCl Reaccion 14
2R'CH,NHCH,PO3;H, + 4NaOH - 2R'CH,NHCH,PO3;Na; + 4H,0 Reaccion 15
El comportamiento de la resina depende de algunos parametros fisicoquimicos:

» Temperatura. La capacidad de la resina aumenta a medida que se incrementa la temperatura. Sin
embargo, este efecto estd limitado por los materiales de construccion, ya que pueden suftir
deformaciones a ciertas temperaturas o la estabilidad térmica de la resina, cuya temperatura maxima
de servicio no debe superar los 85-90°C normalmente. En el siguiente grafico se muestra esta

tendencia.
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Figura 14. Comportamiento de la resina en funcion de la temperatura.

» pH. En medios basicos el comportamiento de la resina mejora como se puede ver en la Figura 15 . Sin

embargo, a pHs alto se pueden originar precipitaciones en los lechos.

15|
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Figura 15. Comportamiento de la resina en funcion del pH.

La operacion de un intercambiador idnico es un proceso discontinuo el cual comprende las siguientes etapas

principalmente:

1) Etapa de carga. Se produce el intercambio i6nico entre la resina y la disolucion a tratar (salmuera). Las

condiciones de operacion dependen de la naturaleza y caracteristicas de la resina seleccionada.

2) Etapa de regeneracion. Cuando la concentracion de iones en la salmuera de salida son iguales que en
la entrada, la resina ha agotado la capacidad de intercambio iénico y requiere regenerarse. Para ello, se
adiciona una solucion regenerante que también varia en funcion de la naturaleza de la resina (cationica

0 anidnica) para devolverla a su condicion inicial.
Dentro de esta etapa podemos distinguir los siguientes sub-procesos:

» Desplazamiento. La primera etapa es el desplazamiento del lecho que se realiza mediante el

paso de agua por el lecho, aproximadamente una cantidad de 4-6 volumenes del lecho.
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» Retrolavado. En esta etapa se realiza un lavado a contracorriente, provocando la
descompactacion del lecho y retirando los solidos depositados en la resina. Se produce la
expansion del lecho y se eliminan los canales preferenciales originados durante la operacion

de la resina. El volumen que se pasa suele ser entre 5-15 volumenes del lecho.

» Regeneracion. En esta etapa se afiade una solucion regenerante que elimina los iones
adheridos a la resina. Los cationes trivalentes son atraidos fuertemente por la resina y resisten
la eliminacion por el acido. Por lo que cuando estin presentes en una concentracion alta se

debe aumentar la concentracion y la dosificacion del regenerante.
» Enjuagado. Se produce un enjuagado del lecho de 2-3 voltimenes de lecho con agua.

» Conversion. La resina se convierte en su foma active mediante la dosificacion de una

solucion, generalmente NaOH o KOH.
> Enjuagado final. {dem al enjuagado tras la regeneracion.
Todo el agua que se utiliza en los intercambiadores i6nicos debe estar libre de dureza.
B) Agua Osmotizada
3.1.1.1. Recepcion y almacenamiento de la materia prima
fdem proceso explicado en la alternativa A.
3.1.1.2. Osmosis inversa

El proceso de 6smosis inversa requiere de una secuencia de etapas de pretratamiento como se puede ver en la

Figura 16 y que se detallan a continuacion:

Filtro de arena Filtro de carbon activo Osmosis inversa

Figura 16. Secuencia de 6smosis inversa

» Filtro de arena. El equipo de filtracion de este tipo consta de un solo filtro o de una serie de filtros
que trabajan en paralelo. La filtracion se lleva a cabo haciendo pasar el liquido a tratar, a través de un
lecho de arena de graduacion especial. El agua de red contiene normalmente solidos en suspension
(TDS entre 200-400 ppm), los cuales son indeseables o perjudiciales para su uso en los
electrolizadores de membrana. Los filtros de arena a presion eliminan las particulas finas y la materia
coloidal coagulada previamente. Las particulas atrapadas en el lecho se desalojan facilmente
invirtiendo el flujo a través de la unidad. Esto hace expandir la arena, limpiandose por accion
hidraulica y por friccion de un grano con otro. Son muy efectivos para retener sustancias organicas,

pues pueden filtrar a través de todo el espesor de arena, acumulando grandes cantidades de
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contaminantes antes de que sea necesaria su limpieza. Dependiendo del tipo de filtracion se pueden
colocar distintos sustratos, como arena verde, turbidex, o grava. La composicion del filtro y la calidad
del agua también regularan la frecuencia de retrolavado. El retrolavado es el paso de flujo de agua en

contraflujo normal para descargar las impurezas absorbidas por la arena.

Figura 17. Filtro de arena (16)

» Filtro de carbon activo. El filtro de carbon funciona por el mismo principio que el filtro de arena, la
diferencia radica en los elementos filtrantes y su finalidad. El carbén activado es un material natural
que atrae, captura y rompe moléculas de contaminantes presentes. Se disefia normalmente para
remover cloro, sabores, olores y demas quimicos organicos. Las propiedades de este medio filtrante
hacen que las materias organicas y las causantes de olores y sabores, al igual que el cloro residual que
se encuentra en el agua, sean absorbidas en las superficies del medio filtrante, eliminandolas asi del

liquido a tratar.

Figura 18. Tipos de carbon activado (16)

> Osmosis inversa. La 6smosis inversa es el proceso en el cual se aplica una presion mayor a la presion
osmotica, esta presion es ejercida en el compartimiento que contiene la mas alta concentracion de
solidos disueltos. Esta presion obliga al agua a pasar por la membrana semi-permeable en direccion
contraria al del proceso natural de osmosis. Para poder purificar el agua es necesario llevar a cabo el

proceso contrario al de dsmosis convencional, es lo que se conoce como Osmosis inversa. La
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permeabilidad de la membrana puede ser tan pequefia, que practicamente todas las impurezas,
moléculas de la sal, bacterias y los virus, son separados del agua. El indice del paso de las moléculas
depende de la presion ejercida, la concentracion de particulas de soluto, la temperatura de las
moléculas y la permeabilidad de la membrana para cada soluto. A las moléculas que logran atravesar
la membrana se las conoce como “el permeado” y a las que no lo hacen es las conoce como “el

rechazo”. Las principales caracteristicas de la 6smosis inversa son:

- Permite remover la mayoria de los solidos (inorganicos u organicos) disueltos en el agua (99%)

- Remueve los materiales suspendidos y microorganismos.

Figura 19. Médulo de membrana (16)
3.1.1.3. Saturacién de la salmuera
Idem proceso explicado en alternativa A.
3.1.1.4. Intercambio i6nico

Idem proceso explicado en alternativa A.

3.1.2. Electrolisis de la salmuera

Tras el proceso de pretratamiento y purificacion de la salmuera para conseguir al menos una concentracion
minima de iones e impurezas presentes en la salmuera como se muestra en la Tabla 7, es necesario realizar una

etapa previa a la electrolisis de acidificacion de la salmuera.

La salmuera purificada es de caracter alcalino y esta comprobado experimentalmente que tanto los iones
hidréxilo como los carbonatos generan una pérdida de eficiencia en las celdas electroliticas, reduciendo la
producccion de cloro. Es por ello, que se dosifica una disolucion de HCI para transformar los iones carbonatos

en CO, y agua reduciendo el pH, produciendo mas cloro sin incrementar la carga eléctrica.

El proceso de acidificacion tiene otros beneficios aparte del aumento de la eficiencia de la corriente que origina

mayor produccion de cloro como se ha comentado anteriormente:

» Cuando la salmuera es de caracter alcalino, la vida util del anodo es mas corta ya que se origina

lixiviacion de 6xidos de rutenio en el revestimiento.
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» La presencia de oxigeno en el anodo provoca una reduccion de la eficiencia de produccion de cloro,

resultando una menor concentracion de oxigeno a pH bajo como se muestra en la siguiente figura.

2.0

15

1.0

% Oz

0.5

Anolyte pH

Figura 20. Relacion Contenido oxigeno-pH en el anolito

Por otro lado, un exceso de dosificacion de HCl puede provocar la destruccion de las membranas de
carboxilato hidrolizando los grupos activos a la forma —COOH no conductora, si el pH de la salmuera es

inferior a dos.

Una vez realizada la acidificacion de la salmuera purificada, etapa previa al proceso de electrolisis, el cual
representa el corazon de la planta, se procede a explicar el proceso de electrolisis en detalle, presentando

algunos de los muchos electrolizadores de membranas mas usuales dentro de la industria cloro-alcalina.

En una celda de membrana, una membrana de intercambio idnico separa los compartimentos del anodo y
catodo. Generalmente, este separador es una membrana bicapa formada a base de 4cido perfluorocarboxilico y
perfluorosulfonico. La salmuera saturada y purificada se alimenta al compartimento del anodo, donde se
origina cloro, mientras que los iones K (o Na") migran hacia el compartimento catédico. El KCI que no
reacciona asi como el resto de especies inertes permanecen en el compartimento anodico, y esta corriente se
recirculara de nuevo hacia los saturadores para iniciar de nuevo el ciclo. En el catodo, se alimenta potasa
caustica (o sosa) generalmente al 30-32%, corriente recirculada y diluida con agua de la corriente de salida de
KOH. En este compartimento es donde se origina la combinacion de los iones K con los iones OH,
originando potasa caustica a una concentracion entre 32-35%. En el catodo, también se produce H,, el cual se
transporta hacia la etapa de tratamiento y purificacion del mismo. En la siguiente figura se muestra un

esquema del proceso electrolitico en celdas de membrana para la produccion de sosa caustica.
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Figura 21. Esquema proceso de electrdlisis en celdas de membrana.

Los electrolizadores se pueden dividir segiin la forma en la que se realice la conexion eléctrica entre los

elementos del electrolizador. Esta clasificacion se estructura en:

» Monopolares: Todos los elementos del anodo y del catodo estan dispuestos en paralelo. Este tipo de
electrolizador trabaja en un alto amperaje y voltaje bajo. El disefio monopolar sufre pérdidas de

voltaje entre las celdas.

» Bipolares: La conexion entre anodo-catodo es en serie, trabajando de forma inversa al anterior, es
decir, con un alto voltaje y bajo amperaje. Esta tipologia de equipos, produce una baja caida de
tension entre las celdas. Sin embargo, se presentan problemas relacionados con fugas de corriente y
corrosion. Como ventaja adicional, es que estos sistemas permiten la parada para realizar

mantenimiento de una sola unidad del electrolizador, de forma independiente al resto de la planta.

Las condiciones de operacion de los electrolizadores de membrana tienen un amplio rango de trabajo, punto
sobre el que hay que hacer mencién especial, ya que con vistas a operar de forma correcta y optima, en este

proceso hay que contemplar una serie de variables operativas.
En primer lugar, se explican las variables a controlar en relacion al electrolizador:

» Densidad de corriente: A medida que aumenta la densidad de corriente, el voltaje de la celda aumenta
linealmente, y la eficiencia de la corriente y el coeficiente de transporte de agua permanecen

esencialmente constantes.

» Temperatura: A medida que la temperatura aumenta en el rango de 80-90 °C, el voltaje disminuye en
5-10 mV / °C dependiendo de la densidad de corriente, la eficiencia no se ve alterada. Las membranas
son térmicamente estables en el entorno de cloro-alcali hasta 105 °C, pero los datos de rendimiento no

suelen estar disponibles a temperaturas superiores a 95 © C.

» Espacio entre electrodos: cuando se reduce el espacio entre el anodo y el catodo, el voltaje disminuye
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debido a la reduccion de la resistencia del electrolito. Para espacios menores se han disefiado
membranas de 2-3 mm para evitar el cegamiento del gas en la superficie de la membrana (lo que
aumenta el voltaje de la celda), recubriendo el compartimento catdodico de la membrana con una

composicion basada en ZrO, o SiC.

» Presion diferencial: Se recomienda una presion hidrostatica mas alta en el catodo de la membrana, la
presion diferencial permitida a través de la membrana se basa en el disefio del electrolizador. La
presion diferencial correcta inmoviliza la membrana y minimiza las vibraciones que, durante periodos
prolongados, pueden causar abrasion o fatiga por flexion. Los cambios de presion debido al aumento
repentino, la pérdida de electrolito en una camara o el taponamiento de una linea de salida pueden
causar cortes o desgarros en una membrana. La diferencia de presion excesiva puede deformar la
membrana forzandola a entrar en las aberturas del 4nodo (segun el disefio de la celda), lo que provoca
un aumento de voltaje y un reabastecimiento inadecuado de la salmuera agotada entre anodos y

membranas.
En segundo lugar, las condiciones operativas que hay que tener en cuenta en el anodo:

» Concentracion de anolito: concentraciones de NaCl (o KCl) inferiores a 170 g/L en el anolito pueden
danar permanentemente la membrana (es decir, formacion de ampollas) y provocar un aumento de
voltaje. La formacion de ampollas suele implicar la separacion de las capas de sulfonato y carboxilato,
como se muestra en la Figura 22. Estas capas, unidas en el proceso de fabricacion, permanecen
intactas en condiciones normales de funcionamiento. Sin embargo, las fuerzas internas mas alla de la
fuerza de la union entre capas pueden causar ampollas. Las ampollas aumentan la resistencia eléctrica
y fuerzan mas corriente a través de las areas sin ampollas. Si la capa de carboxilato permanece intacta,

deberia haber poco efecto sobre la densidad de corriente.

Cathode

Reinforcement Layer

Anode
Layer

Normal Membrane Blistered Membrane

Figura 22. Formacion de ampollas en las membranas

» Acidez: El pH minimo del anolito recomendado es 2. Generalmente se dosifica acido clorhidrico a la
salmuera para neutralizar los iones hidroxilo que migran hacia atras a través de la membrana como se ha
comentado previamente. Esto reduce la generacion de oxigeno y prolonga la vida util del anodo. La

adicion excesiva de acido o la mala mezcla pueden acidificar la capa de carboxilato de la membrana y
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destruir su conductividad funcional, lo que da como resultado dafios en la membrana y alto voltaje.

» Impurezas de salmuera: Las impurezas solubles en el anolito pueden difundirse en la membrana, asistidas
por el campo eléctrico o el transporte de agua a través de la membrana. Las impurezas pueden pasar
inofensivamente a través de la membrana, desplazar selectivamente el sodio, reduciendo el nimero de
sitios activos disponibles para el transporte de iones, o precipitar y romper fisicamente la membrana.
Muchas especies solubles en el anolito acido forman compuestos insoluble en un entorno alcalino, a
menudo cerca de la superficie del lado del catodo, que es la capa que controla la eficiencia actual. El
material precipitado dafia permanentemente la membrana, provocando una disminucién irreversible de la
eficiencia actual. El rendimiento puede verse reducido durante las alteraciones de la pureza de la salmuera
y es posible que el rendimiento original no se recupere por completo después de volver a las condiciones
normales. Por ejemplo, la adicién de salmuera con 5 ppm de calcio durante 24 horas puede reducir

sustancialmente la eficiencia de la corriente y aumentar el voltaje en 100 mV o més.
Por ultimo, las condiciones operativas a contemplar en el catodo son:

» Concentracion caustica: La concentracion caustica recomendada para una membrana bicapa es
generalmente 30-35% en peso, 32-35% de NaOH, lo que proporciona el consumo minimo de energia.
Las desviaciones menores fuera del rango del 30-35% causaran disminuciones temporales en la
eficiencia de la corriente. Por encima del 37%, la disminucion de la eficiencia actual puede ser
permanente. En el arranque, la concentracion objetivo debe ser de 30-33% de NaOH para minimizar
el riesgo de exponer la membrana a concentraciones causticas mas altas. La eficiencia actual alcanza
un maximo de 34-35%, mientras que el voltaje de la celda aumenta linealmente al aumentar la
concentracion de caustico. Por encima del 30% de NaOH, el transporte de agua a través de la

membrana no cambia significativamente con la concentracion de céaustico.

» Pureza caustica: Las impurezas que entran en el compartimento del catolito generalmente imponen
menos problemas que las que entran en el anolito. Las concentraciones de cloruro suelen ser inferiores
a 50 ppm. El contenido de cloruro disminuye a medida que aumenta la densidad de corriente,
disminuye la temperatura del electrolizador, aumenta la concentracion caustica. Durante las
interrupciones de la corriente, la velocidad de difusion del cloruro a través de una membrana es
aproximadamente cinco veces mayor que durante el funcionamiento. Enfriar el electrolizador es la
forma mas eficaz de reducir la difusion de iones de cloruro durante las paradas. Estas medidas

también son ttiles para controlar los niveles de clorato en el catdlito.

3.1.3. Tratamiento y purificacion KOH

El proceso de tratamiento de la potasa caustica se basa en concentrar el producto obtenido de la etapa de
electrolisis hasta una concentracion final, la cual es establecida generalmente al 50% para su posterior

comercializacion. Este proceso se realiza en evaporadores de multiple efecto.
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Desde el punto de vista de la tipologia y naturaleza del proceso de evaporacion se pueden encontrar varios

equipos como se puede ver en la Figura 23:

L.

Evaporador de pelicula descendente. En este caso la alimentacion entra a través de la parte superior de
una unidad vertical de carcasa y tubo. La alimentacion debe distribuirse de manera eficiente y dirigirse
hacia las paredes de los tubos. A medida que el liquido fluye por los tubos, parte de él se vaporiza.
Una mezcla de liquido y vapor pasa del fondo de los tubos a un separador de fases. La caracteristica
clave de este disefio es el bajo tiempo de contacto del liquido con la superficie de transferencia de
calor.

Evaporador circulacion natural. La diferencia de densidades entre los liquidos desgasificados y en
ebullicion es la fuerza impulsora de la circulacion. En este disefio, la alimentacion entra en una camara
inferior. Dentro de los tubos, se forma vapor y permite que la mezcla liquido-vapor sea forzada hacia
arriba. La mezcla de dos fases sale por la parte superior de los tubos y se separa. La fase liquida, mas
densa que la mezcla en los tubos, sale luego de la camara superior a través de una tuberia desde la cual
puede regresar a la camara inferior o ser extraida como producto.

Evaporador circulacion forzada. El disefio de circulacion forzada bombea el liquido desde la parte
inferior del evaporador a través de un intercambiador tubular horizontal o vertical y lo impulsa de
vuelta a la cabeza del evaporador. El objetivo principal es mantener la velocidad suficiente para
limitar el aumento de temperatura en cada etapa. La circulacion forzada es el método estandar cuando
los solidos se precipitan durante la evaporacion y cuando la incrustacion de los tubos es un problema
probable. El disefio de circulacion forzada suele ser mas caro que algunas de las alternativas, y la
energia consumida por las bombas debe formar parte de cualquier evaluacion economica. Al mismo
tiempo, las bombas proporcionan altos coeficientes de transferencia de calor en los intercambiadores,
asi como la circulacion positiva que mejora la operatividad. En este proceso, las bombas deben tener

altas capacidades a baja altura diferencial (bombas de flujo axial).
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Figura 23. Tipos de evaporadores
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Ademas de la eleccion del tipo de evaporador, el disefio del proceso de evaporacion incluye la seleccion del
namero de efectos que se instalaran. Esta eleccion es principalmente una cuestion de equilibrio econdomico
entre el costo de suministrar mas efectos y los beneficios que ofrecen en el consumo de energia. Por ejemplo,

considerando un sistema de dos efectos existen tres posibilidades:
1. Alimentacion hacia delante, donde la trayectoria del liquido de un efecto a otro es la misma que la del vapor.

2. Retroalimentacion, se suministra vapor a lo que se define como el primer efecto, y el vapor fluye desde alli
al segundo efecto, mientras que la alimentacion liquida se introduce en el segundo efecto y el liquido

parcialmente concentrado se transfiere a el primero.

3. Alimentacion paralela, en la que la alimentacion del liquido a concentrar se produce en ambos efectos.

3.1.4. Tratamiento y purificacion Cl,

Las etapas principales dentro del area de tratamiento y purificacion de cloro gaseoso, como se muestra en el

diagrama de flujo, son:
» Enfriamiento
» Secado
» Compresion
» Licuefaccion.
En esta seccion se procede a analizar y discutir cada uno de los procesos mencionados anteriormente.

En primer lugar, el cloro producido se libera de las celdas electroliticas como gas humedo y caliente. Su
temperatura suele ser superior a 85 ° C, y esta saturado con agua a su presion de vapor sobre el anolito. Casi
todas las aplicaciones requieren enfriamiento de este gas, originando la condensacion parcial del vapor de agua
contenido, siendo de vital importancia minimizar la cantidad de agua enviada al proceso de secado. Las
temperaturas del agua de refrigeracion disponibles en gran parte del mundo son demasiado altas para eliminar
toda el agua requerida. Por lo tanto, la mayoria de los sistemas de enfriamiento de cloro es habitual encontrar

dos intercambiadores en serie, con el segundo enfriado por una corriente de “chilled water”.
Los métodos de enfriamiento se pueden distinguir entre:

» Contacto directo. El proceso de contacto directo utiliza agua o salmuera como refrigerante. En la
practica, las columnas de absorcion mediante rociadores y los lechos empacados son los mas
comunes. Como desventaja es la produccion de una gran corriente de agua (refrigerante mas

condensado) que contiene cloro disuelto, el cual debe tratarse antes de la descarga de la planta.

» Contacto indirecto. En la actualidad, el enfriamiento del cloro se consigue mediante el intercambio de
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calor entre el cloro y un refrigerante en intercambiadores de carcasa y tubos con tubos y placas de

tubos de titanio, los cuales suelen estar dispuestos en configuracion horizontal o vertical.
Por otro lado, existen una serie de limitaciones que hay que contemplar en el proceso de enfriamiento:

1. Temperatura minima del gas. El cloro a presion atmosférica y por debajo de 9,6 ° C, origina la
formacion de hidratos so6lidos provocando deposiciones en equipos y tuberias, por lo que se debe
limitar la temperatura del refrigerante y tener especial precaucion en los meses de invierno, siendo

necesario precalentar el agua de refrigeracion en caso de que sea necesario.

2. Condensado de la corriente de cloro. El agua condensada presente en el gas o el enfriamiento
mediante contacto directo, esta saturada de cloro en su composicion. Habitualmente, el condensado

puede declorarse en el declorador de salmuera.

En segundo lugar, tras el enfriamiento del cloro gaseoso se seca por contacto directo con acido sulfurico
concentrado, un poderoso desecante sobre el cual la presion de vapor del agua contenida es muy baja. El
proceso de absorcion de agua por acido sulfirico es altamente exotérmico, por lo que es importante un control

adecuado de la temperatura.

El rendimiento del equilibrio quimico esta determinado por la presion de vapor del agua sobre el acido y, por
lo tanto, se ve favorecido a alta concentracion de acido y baja temperatura. El aumento de la concentracion de
acido de la alimentacion del 93 al 96% reduce la cantidad de acido fresco requerido en un 12,5% y la cantidad
de acido gastado del 72% generado en un 9%. La temperatura del proceso se puede mantener baja enfriando
una corriente de acido circulante. Enfriar el 4cido muy por debajo de la temperatura normal del agua de
refrigeracion no ofrece grandes ventajas en el proceso. La condicion de equilibrio mejora s6lo marginalmente
y la situacion de transferencia de masa puede deteriorarse levemente. A pesar de esto, el agua enfriada todavia
se usa a menudo como refrigerante para proporcionar una mayor fuerza impulsora de temperatura y reducir el
tamafio del intercambiador. Los equipos mas utilizados para realizar esta operacion son columnas de relleno o

de platos.

A continuacion, el gas que sale de la columna/columnas de secado se comprime desde una presion casi
atmosférica a una en la que puede procesarse o licuarse econdémicamente. Termodindmicamente, la
compresion del cloro es un proceso bastante comun. Como un gas diatomico normal manejado muy por

debajo de su presion critica, su comportamiento es cercano al del aire.
Hay que contemplar algunas consideraciones de cara al disefio del proceso:
1. El cloro es extremadamente toxico y corrosivo. El gas liberado puede originar graves problemas

2. El cloro hiimedo es extremadamente corrosivo para los metales ferrosos, que son los materiales
estandar para la fabricacion de compresores y equipos posteriores. La humedad debe ser eliminada de

forma efectiva del proceso.
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3. El cloro reacciona de manera comburente con muchos metales a temperaturas suficientemente altas.

Las relaciones de compresion deben limitarse para evitar el sobrecalentamiento.

4. El cloro reacciona con muchos de los tipos comunes de lubricantes y puede destruir su poder

lubricante o incluso provocar incendios.

5. El cloro seco presente en el proceso de compresion puede provocar reacciones de combustion con
titanio incluso a bajas temperaturas. Cuando un compresor se apaga, el reflujo del gas en un sistema

de enfriamiento a base de titanio debe evitarse rigurosamente.
Los equipos principales de compresion se pueden clasificar en:

» Compresor centrifugo. Los compresores centrifugos son los equipos mas utilizados. Las capacidades
requeridas en las plantas de cloro estin muy por debajo del minimo normalmente considerado
econdmico para un compresor de flujo axial. Las maquinas utilizadas son dispositivos de presion
constante en lugar de volumen constante. Su principio de funcionamiento, al igual que las bombas
centrifugas, en primer lugar producen alta velocidad en el fluido y luego convierten esa energia en
energia de presion. Su interior esta compuesto por impulsores, que contienen una serie de alabes
radiales de diversas formas y curvaturas, que giran dentro de carcasas circulares. El fluido entra
idealmente en el eje de rotacion y se descarga desde un impulsor hacia la periferia de la carcasa. El

impulsor es la inica parte mévil en una maquina.

» Compresor de anillo liquido. Este tipo de compresores sellados con acido sulfirico se utilizan
ampliamente en la compresion primaria de cloro, especialmente en plantas pequefias. El rotor
montado excéntricamente hace circular el liquido por el interior de la carcasa. Una carcasa
aproximadamente eliptica con un rotor montado cerca de su centro producira dos ciclos de succion-
compresion con cada vuelta de el impulsor. Un piston giratorio de liquido viscoso no es un dispositivo
de transferencia de energia eficiente, por lo que el consumo de energia de estos compresores es
relativamente alto. Las eficiencias tipicas son 50% y menos. Una ventaja compensatoria es que el
acido absorbe la mayor parte del calor de compresion, por lo que el proceso es mas casi isotérmico.
Las relaciones de compresion de mas de cinco son posible, y una sola etapa puede producir presiones

de licuefaccion normales.
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Figura 24. Compresor de anillo liquido

» Compresor alternativo. Aunque los compresores alternativos son mas eficientes energéticamente que
las maquinas centrifugas, estas tltimas las han reemplazado en gran medida como compresores
primarios en el proceso de cloro en grandes plantas. Las principales desventajas de los compresores
alternativos son sus mayores requisitos de mantenimiento y su sensibilidad a los liquidos o sélidos
arrastrados. Las restricciones en el tamafio del bastidor limitan los compresores alternativos a
aproximadamente 200 kW de carga operativa. API 618 es el estandar de disefio general mas comun
para estas maquinas. Se necesitan multiples etapas para lograr la relacion de compresion, es posible
montar mas de una cabeza en un bastidor de compresor. Esta, sin embargo, no es la practica normal en
la industria cloroalcalina. Con la disposiciéon adecuada de las tuberias, el uso de un solo cilindro por
marco permite operar con una unidad extraida para mantenimiento. El extremo de transmision de un

compresor se lubricara con aceite.

Por ultimo, el proceso de licuefaccion utiliza una secuencia de etapas de compresion y refrigeracion para

condensar el cloro gaseoso.

El gas comprimido entra en el evaporador donde se produce la condensacion parcial del cloro gaseoso. Dicha
corriente de salida va a un deposito receptor cuya funcion es la de separador de fases. El cloro liquido sale por
el fondo del depdsito. El gas no condensado, que contiene parte del cloro, junto con las impurezas no
condensables, sale por la cabeza del separador. Una valvula en la linea de salida mantiene la presion deseada
sobre el gas en el evaporador y también sirve para controlar la presion de descarga del compresor de cloro. La
combinacion de presion y temperatura en el lado del proceso del evaporador determina el grado a la que se

puede condensar el cloro.

Cuando el proceso como se muestra no es capaz de condensar suficiente cloro, el vapor no condensado se
lleva a una segunda etapa. Se condensard mas cloro si se baja la temperatura o se aumenta la presion. Las
propiedades termodinamicas del refrigerante limitan el rango de funcionamiento practico, por lo que con
frecuencia es necesario proporcionar un segundo sistema de refrigeracion. El proceso puede extenderse mas

alla de dos etapas.
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3.1.5. Tratamiento y purificacion H,

El hidrogeno electrolitico es bastante puro (> 99,9%) pero tiene las desventajas de generarse en cantidades
relativamente pequefias a baja presion con un alto contenido de agua. En funcién de la presion final requerida

se seleccionara un tipo de compresor u otro.

El gas puede impulsarse a través del tren de procesamiento mediante un simple ventilador. Los sopladores
rotativos pueden generar presiones de unas pocas decenas de kilopascales. Ademds, de forma analoga al
apartado anterior, donde se describi6 los compresores mas usuales para el proceso del cloro gasesoso, en este

caso, para el hidrogeno también es habitual encontrar este tipo de equipos.

Para aplicaciones de alta presion, se utilizan compresores alternativos. Con hidrogeno, la presion desarrollada
por una altura de velocidad determinada es bastante pequefia y los compresores centrifugos no son adecuados.
Si bien la relacion de compresion del aire por una sola rueda podria ser 1.4, lo maximo que se puede lograr
razonablemente con hidrogeno es menos de 1.03. Los compresores alternativos de varias etapas en servicio de
hidrogeno son de metales ferrosos, como el hierro fundido. Un amortiguador de pulsaciones, un enfriador y un

separador de agua siguen cada etapa.

Los eliminadores de neblina mejoraran la eliminacion de agua. El condensado puede eliminarse a través de

trampas de agua y luego desecharse o devolverse a un recipiente de sellado de hidrogeno.

Los intercambiadores que se utilizan para enfriar el gas y el aceite lubricante en circulacion son de
construccion estandar y normalmente funcionan con agua de refrigeracion de la planta. Los cilindros de los
compresores también suelen estar revestidos y refrigerados. El agua que se usa en las chaquetas debe estar
limpia y, con frecuencia, su fuente es algo diferente al agua de enfriamiento de la planta. Hay que tener
cuidado de no enfriar el gas lo suficiente como para condensar el agua en los cilindros. Al inicio, incluso puede

ser necesario calentar los cilindros.

Seguidamente, se produce el enfriamiento del hidrogeno, el cual se lleva a cabo en intercambiadores de
carcasa y tubos convencionales o en columnas de contacto directo. El acero al carbono es el material principal
de construccion de los intercambiadores de superficie. Al igual que con el cloro, el enfriamiento del hidrogeno

es un proceso de condensacion con concentracion de agua continuamente decreciente.

En esta planta de produccion de hidroxido de potasio, el hidrogeno producido en los electrolizadores de
membrana no se someterd a un proceso de purificacion final debido a su baja produccion en términos

cuantitativos, por lo tanto directamente se libera por chimenea hacia la atmoésfera.
3.2. Descripcion del proceso

3.2.1. Pretratamiento y purificacion de la salmuera

3.2.1.1. Agua osmotizada
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Pretratamiento y
Purificacion de lo
Salmuera

Mambre Sl Froyecio
Disefio de Planta de

JK-004 Fobricacién de KOH
por Electrodiblisis

Curso 21/28

Arma Firma

100

Miiinare. dal piena

PLID 002_B y)

Buhce

Placldo Slrla Lépez
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3.2.2.2. Agua de red

61



5-001 $-002

e b

F=

i LI
i“_} o= -3 1-FT-5

H D{IHi]HD{J

J0p=Cieg

<]

WA=t

Motas Generales

P-000 Bomba

D-000___ _Seturador Solmuera
S=000___Sile de slmocenamiento
TE-000___Tanque de Almacenamiento
HA-000__ _Wéalvula manual
CWV=000___Wilvule autométice

F-000___ Filtro Y Strainer

—>  Aguo ¥ Solruers
> Zal — Lodos
Mee. Revisifin Fecho

T L1
WLV — ____I_ —= l_ - _ﬁj E ; E z
oL ki T 1
[ 108} ST >
GLH R -

P-004
8
D]k ‘q. (—Ar~r—par M
[t R

B - o
F=nzq ID~FT=3

TK-002

Warnbea del e

P&ID 001

Pretratamiento vy
Purificacion de la
Solmuera

Wamnbre del Frosecty
Disefic de Planta de

Fobricoclén de KOH
por Electrodidlisis

Curso gl/22

Bren Firens

100

Hinita Frasa

P&ID 001 Lok

Plicido Siria Loépez

Busbar
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Motos Generales

P-000 Bomks

R-000____Reactor

CL-000_ _ _Clarificador

i-Ew=11

Ha=-000_ _ _Vilvulo mornual
CV=-000___Viélvula asutombitlco

F=000___ Fltro ¥ Stralner

|
|
|
|
|
: TK=000___Tanque de Almacenamiento
|
|
|
|
|

Agua —% Salmuera
CaCl2 —% Lodos
MalH ? Floculante
No2C03

LI

] M. Revigion Fecha

Hombre dal Plonz

P&ID 002

Pretrotamiento y
Purificacién de la
Salmuera

=~
=nv=gL

=Gy -2k

Morabre Sl Proyechs

Disefio de Plonta de
Fabricacion de KOH
por Electrodidlisls

Curso 2l/22

TK-003

Arma Firma

100

Mo Fiong J

P&ID 002 o)

Aasbor

HA~G3 7 HA-D2E:
-Iii— T R 1 @ Pléclge Sirle Lépez

10-Cv-20
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Generol Notes

M M-002 P-000____Bomba
— FT-000___ _Filtros de Bujias
_| RI-000___Resines Intercambio Idnico
' (i) = ti! M=000___Moter Vibrador
FT-001 I} 1. . '\_\‘ ;.*' — .|. . FT-003 V-000___Depbsito de mezcla
Y / [B—;$ TK-000___Tengque de Almacenamiento
Voo =}
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\/
= A - CV-000___Valvula automética
L g B ——
= B 1 Y
_,."' L -G =38
o, M / N\ H! L™
f 7y S / . _r" -\\I S | "
-\I_.’ nl_ S i_\__ P .\I.'.- n'_
—
N N {
4L =
I e TN | — Ague 3 Solmuero
.-n! :\.-'li'.c. _|%E:| T WI-Cv-1|
= g —3 HCl —% Lodos
- - —> NaOH —= Efluente
L oy = i
0¥ ‘ ‘ L
]
(%) ] v
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S 3 B
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3.2.2. Electrolisis de la salmuera
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— .____@ Notos Generales
T~ P-000 Bomba

EL-000____Electrollzodor

MX-000___Mezclodor

TK-000___Tangue de Almacenamlento

TK-005 ! ®, _
P-020 @ _E-OOI )
Hg Ak AN [ m* *;* '

T-000___Separador Flosh

HA-000___Wialvula monual

CV-000___Wélvula automdtica

Agua ——% Salmuera
HCL —= Lodos
H2 3 Cl2

IR

Wopor y KOH

DT
| ' ) {5z 1 Thinenea? @

EL-001 - : — N Revigion Fecha
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1 ! l L P&ID 004
- L L —
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3.2.3. Tratamiento y purificacion KOH
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D<K

4k

HA-053

TK-006

TK-009

Db -

Motos Generales

F-000 Borboa

£v-000 Evoporador

E-000___Intercamblodor de calor
L-000___Eyector

TK-000___Tonque de Almacenamiento
HA=000__ _Wélvula manual

CV-000___Vélvula automdtica

—>  Aguo
¥ KOH
* Vapor
Ne. Revigion Fecha
Mombra Bang
P&ID 005

Tratamiento y
purlflcaclén
de KOH

Hormbre Fropecta

Disefio de Planto de
Fobricaclén de KOH
por Electrodialisis

Curso 21/22

Arna Firma

100

s P

F&ID 005

Bt

Pléicido Siria Ldpez
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3.2.4. Tratamiento y purificacion Cl,

3.2.4.1.0btencion como producto: Cloro gaseoso.
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TK-008
L ®
O
.

4Bk

4Bk

4k

]| Hi
L-001
1Dt

Motos Generales

RCLUL S -1y |+t
£-000____Intercomblodor
SD-000___Secader

C-000___ Compresor

L-000___ Licuefactor
TK-000___Tanque de Almocenamlento
T-000___Seporador Flosh
HA-000___Vélvule manugl

CW-000___Wélvula automd tica

—>  Agua — Efluente
» Heso4 — CFC
» C2
No. Revigion Fecha
Hambra Plenn
P&ID 007

Tratamlento y
purificacitn
de Cl2

Hombre Proecta

lisefio de Planto de
Foabricacidon de KOH
por Electrodiélisis

Curso 21/22
Arma Firma
100
wreggth o7
Lol
i
Placido Siria Lépez
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3.2.4.2. Obtencion como producto:Hipoclorito de sodio
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4 MEMORIA DE CALCULO

4.1. Balance de Materia

4.1.1. Electrolizador EL-001

En primer lugar, la resolucion y desarrollo del balance de materia se realiza en el electrolizador, etapa principal

del proceso productivo de KOH, donde se origina la reaccion quimica electrolitica.
2KCl + 2H,0 — 2KOH + Cl, + H, Reaccion 16

En la siguiente figura se muestran las bases de partida y especificaciones necesarias para completar el balance

de materia.
Cloro gas Hidrogeno gas
C|2-85% H2-250/0
H,0-15% H,0-75%
TN N
\\20/3 L\Zl/l —~
(17)
/ N y '7'\ \,,,/ .
Salmuera [ 14) (15 ) Potasa Caustica
KCl-28% 7 Electrolizador P Fron=200 MT/d
—’ #
H,0-72% EL-001 — KOH-33%
(16 ) H,0-67%
N2
J— . 15%
R TN
(19 ) (18 ) Fis A~
~— < Agua £\22/3
Salmuera Potasa + Agua
Agotada KOH-31%
H,0-69%

Figura 25. BM Electrolizador

A continuacion, se muestran la reaccion principal, asi como las ecuaciones necesarias para resolver el balance:

1000
m17 = 200 . <—24 )

mig = 0,15 * Mqg
my5 = Myg + Myy
Mg + Myy = Myg

Myg * Xhzo T Mpy = Myg * Xh2o
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_ Fxon,,

Feiz,, = >
_ Fxony,
_ Fxon,,
FKC114 - ef

Fxcl,o = Fkely, — Frown,,
Fuz20,, = Fuzo,, + Fr20,4 — Fu20,, = FHz20,, — FH20,,
Dénde:

» F;—Caudal expresado en kmol/h

» m,; — Caudal expresado en kg/h
» pm; — Peso molecular componente en kg/kmol
> ef — Eficiencia de la membrana, 55%
» x;— Composicion masica del componente, espresado en tanto por uno
4.1.2. Mezclador MX-001
Acido
clorhidrico
HCI-15%
H,0-85%
=
(37 )
N4
Salmuera (13) (1) Salmuera
KCI-28% N/ Mezclador N/ KCI-28%
H,0-72% ——————¥N MX-001 — H,0-72%
pH-9 pH-3
Figura 26. BM Mezclador MX-001
Py ( 1 )
m =(c —C e— " Vi -
hcl ( h+¢ h+o) 10-3 dis Xhel
_ Mp2o,, | Mgely,
rhopze  rhokq
my, = Mmy3 + My
Mgy = Mpypo,, + Mk,
Doénde:
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Vs — Volumen de la disolucion (L/h)

m; — Caudal expresado en kg/h

pm; — Peso molecular componente en kg/kmol
tho; — Densidad del componente (kg/m”)

x; — Composicion masica del componente, espresado en tanto por uno

vV VYV YV V V V

¢ — Concentracion protones inicial y final (mol/L)

4.1.3. Filtros de bujias y resinas de intercambio ionico

En estas etapas de pretratamiento y purificacion de la salmuera no existen grandes variaciones en las
composiciones de las corrientes de entrada-salida, dichas variaciones son del orden de ppm en aquellos

componentes indeseables presentes en la salmuera.

Por lo tanto, se pueden asumir los flujos masicos como constantes en la etapa de filtracion (FT-001; FT-002;

FT-003) y en la etapa de intercambio i6nico (RI-001; RI-002).

Ve ;) N //10\\ ’/11\\
Salmuera ‘ : ; i ‘ : ; i ‘ :
— Filtro de bujias — Filtro de bujias — Salmuera
S.S. 20-70 mg/LC FT-001 FT-002//FT-003 S.S. 3-10 ppm
Figura 27. BM Filtros de bujias
Sal ‘1\/”\/‘ (1) Sal
almuera \__ ; ; \__/ almuera
Resma}s Qe Intercambio
S.S.3-10 ppm I6nico R1-001 S.S. ppb
Figura 28. BM Resinas de Intercambio I6nico
Mg = My = Myq = Myp = My3
4.1.4. Skid 6smosis inversa
—~ —~
A < 0 ) o _ (1 > Agua
gua — | skid Osmosis Inversa N Permeado
— —
Agua
Rechazo

Figura 29. BM Skid Osmosis Inversa
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Fo = Fi + Frechazo

Fy
n= Fy
Doénde:
» F;—Caudal expresado en kmol/h
» 1 — Tasa de recuperacion. Se ha tomado 0,85.
4.1.5. Saturador de Salmuera D-001
Sal
KCI-99,1%
HZO'O,l% Agua
Na" -0,3% H,0-99,99%
Ca“~"-0,006% F82+ -16 ppb
Mg**-0,006% Ca®"-40,1 ppm
Br-0,2% Mg?®*-11,4 ppm

S0,%-0,03% S0, 51,3 ppm
// a \ // a \
(1) (2 )
\__/ \__/

TN N
| (19 ) (3) sal
Salmuera \__/ Saturador N almuera
agotada ———— D-001 —————— saturada

Figura 30. BM Saturador D-001
mqg + My + My = mgy
Mp20,, T Mpzo, T Myze, = Mpy20,
Myl o T Migel, = Mk,
msz; = mg

Dénde:

» m; — Caudal expresado en kg/h
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4.1.6. Reactor R-001

Carbonato de sodio
Na,CO3-15%

H,0-85%
N
(34)
N4
TN VR
Salmuera (3) (4 )
Ca-0,021% ~— Reactor ~—— , Salmuera
M R-001

Figura 31. BM Reactor R-001
Na,CO; + Ca?* - Ca,C05 + Na?* Reaccion 17

m3 + m30 = my

m 1
M3g = M3 - Xcg2+ * (p Na2C03) . ( ) - (1 + exc)
pMcy24 XNa,CO5

Doénde:
» m; — Caudal expresado en kg/h
pm; — Peso molecular componente en kg/kmol

x; — Composicion masica del componente, espresado en tanto por uno

vV V V¥V

exc — Exceso dosificacion quimica, se toma un 15%

4.1.7. Reactor R-002

Sosa Caustica

NaOH-12%
H,0-88%
(35)
N4
N\ - \\
Salmuera ‘3\ 4 /3‘ ‘3\ 5/5‘
Mg-00013% | Réao%gr 3 Salmuera
my )

Figura 32. BM Reactor R-002

NaOH + Mg?* - (MgOH), + Na?* Reaccion 18
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my + m3; = mg

) . (XNjOH> - (1 + exc)

ms3q = My - XMg2+ . <

Doénde:

» m;— Caudal expresado en kg/h

PMNaoH

PMpmgz +

» pm; — Peso molecular componente en kg/kmol
» x;— Composicion masica del componente, espresado en tanto por uno
» exc — Exceso dosificacion quimica, se toma un 15%
4.1.8. Reactor R-003
Cloruro de
Calcio
CaCl,-15%
H,0-85%
(36 )
\__/
7N 7N
Salmuera ‘3\ 5 /3‘ ‘3\ 6 )
S0.4-0,0061% — Reactor -,
n R-003
5
Figura 33. BM Reactor R-003
CaCl, + S0,%™ - Ca,S0, + CI*~ Reaccion 19
m5 + m32 = m6
m 1 1
Mz, = M5 * Xgo, <p Cacz)' ( > (1+ exc)
pmgo, Xcacl,
Siendo:

» m; — Caudal expresado en kg/h

pm; — Peso molecular componente en kg/kmol

>
» x;— Composicion masica del componente, espresado en tanto por uno
>

exc — Exceso dosificacion quimica, se toma un 15%
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4.1.9. Evaporadores multiefecto EV-001, EV-002, EV-003

)
— ( )
Potasa Caustica (23) b, . -,
KOH-33% N
H0-67% ———— N
M ek —~ | €38
N SN (28) 52
(27) SO \_/ 8>
Vapor \_/ o b
N
P27 T
) N
(a1) (32)
N N

Evaporador
EV-003

(33)
\_/ Potasa Caustica
7\ KOH-50%

%)
) H0-50%

Figura 34. Evaporadores Multiefecto EV-001; 002; 003

Balance de materia global y por componentes:
My3 = Mye + Mg
m¢ = Myg + Myg + M3,
Myoh,, = Mkoh,,
Balance de materia global y por componentes primer efecto:

My3 = Myy + Mpg

Mmy7 = M3q
myg
e =3

Myoh,, = Mkoh,,
Balance de materia global y por componentes segundo efecto:

My, = Mys5 + Myg

Mmyg = M3
m¢
M2 =73

Myoh,, = Mkoh,
Balance de materia global y por componentes tercer efecto:
mys = Mye + M3g

Mp9 = M33
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Myoh,; = Mkoh,,
Dénde:

» m;— Caudal expresado en kg/h

4.1.10. Columnas de absorcion SD-01, SD-02, SD-03

Tras el proceso electrolitico, el cloro es sometido a una secuencia de procesos y etapas con objeto de purificar
dicho producto como se detalld anteriormente en el apartado 3.1.4. Una de estas etapas, corresponde al proceso
de secado mediante un tren de columnas de absorcion. En esta planta de KOH se opera con dos columnas de
forma continua, permitiendo un tercer paso para condiciones operativas que sean requeridas (alta humedad,
mayor secado requerido, etc...) o para operaciones de mantenimiento en el resto de columnas como se dispuso

en la seccion 3.1.4.

//7
(46 )
N/
S /"'\
7\ ( \
(59 ) “\60/“
H:s0, | 5 ) S
T = B
o o
96% p/p D 7
O« O -
© ©
an 3 8‘ 5 8‘ TN
(47) o a o a ( a5 )
N4 . /
Cloro £ £ - Cloro
=] >
Ma7 8 8 Mys
(61 )
N4
., H,SO,
agotado

Figura 35. Columnas de absorcion SD-001, SD-002

. . X61
Consumo de acido fresco =

X59 — X61

mol H,0 ) P°420 (Ec. Antoine|Tys|)

Relacis (
elacién P,

mol gas seco

my, =mc,,. Relacién

045

msg9 = Consumo de acido fresco - My,0, .
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My,o0,, = MH,0., + MHy,0,,

mol H,0 ) _ P°yy0 (Ec. Antoine)

Relacién SD 001 ( =
Pr

mol gas seco

My,o0,, = Mcl, . ° Relacién SD 001

MH,040 = MH,04; ~ (mH2045 N mH2046)

mol H,0 ) _ P°yy0 (Ec. Antoine)

Relacion SD 002 (
Pr

mol gas seco
My,o, = Mcl,, Relacion SD 002
Dénde:
» m; — Caudal expresado en kg/h
» P°; —Presion de vapor del componente en bar

» x;— Composicion masica del componente, espresado en tanto por uno

4.1.11. Separador flash T-006

TN
(45 ) Cloro
N4 Mys
’ XH20
Xci
7N
[ ) P, T
Cloro )
m EE— Flash T-006
44
» Agua
-
[ 57 )
NI

Figura 36. Separador flash T-006
Myy = Mys + Msy;
My,0,, = MH,0,5 + MH,0,,
Siendo:

» m;— Caudal expresado en kg/h
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4.1.12. Reactor R-004

NaOH (ac)
NaOH-15%
H,0-85%
TN
(52 )
NS
TN 7N
(50% ) ( 517 )
N4 NS
Cloro — Reactor R-004 ——— NaClO
Figura 37. Reactor R-004

Cl, + 2 NaOH — NaClO + NaCl + H,0 Reaccion 20

2 x PMygon
mNaOHsz* = mC124,8* X
PMci,

0,85
m =m P X ——
H,05,+ NaOHsz* X 75

M5y = My,0,. T MNaoHg,*

_ PMyacio
MNaclog+ = Mcl24g* X—PMCIZ

_ PMyqc
MNaclg+ = Mclzygs X PM.y,

B PMy,o N
MH,0¢ .« = Mclzggs X PMcy my,

(e
M5y = My, 0,,. T MNaclsy + MNaclosy
Siendo:

» m;— Caudal expresado en kg/h

» PM, — Peso molecular
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4.2. Balance de Energia

4.21. Intercambiador de calor E-001

Vapor.

Pes

/""\\\
(64 )
\__/

/ \ / \

Salmuera (12 _ (13)
mi, S Intercambiador N
To E-001

Figura 38. Intercambiador E-001
My - cP12—13 * (T3 — T12) = Mgy AHyap
Doénde:
»  m;— Caudal expresado en kg/h
»  cp;— Calor especifico del componente, expresado en kJ/kg*K

»  AH,q, — Entalpia de vaporizacion en kJ/kg

4.2.2. Intercambiador de calor E-002

C.W.
LES
()
\/
Potasa Caustica [, (62
50% \,,,/ Intercambiador —
Mg E-002
T2
N
(40 )
l\/
C.W.
Tao

Figura 39. Intercambiador E-002
83
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My CPre—62 ° (T26 — Tez) = M3g - CP3g_gg - (Tao — Tsg)

Doénde:
»  m;— Caudal expresado en kg/h
» T~ Temperatura en °C

»  cp;— Calor especifico del componente, expresado en kl/kg-K

4.2.3. Intercambiador de calor E-003

Potasa Caustica (¢, (s3)  PotasaCaustica
50% ~— Intercambiador ~— 50%
— —
Mez E-003 Me3
Te2 Tes
7N
(41)
NS
C.W.
Ta

Figura 40. Intercambiador E-003

Mgy © CPe2—63 ° (Tez — Te3) = M3g - CP3g_a1 * (Tag — T39)

Dénde:
»  m;— Caudal expresado en kg/h
» T Temperatura en °C

»  ¢p;— Calor especifico del componente, expresado en kl/kg-K
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Doénde:

4.2.4.

Intercambiador de calor E-006

/
Cloro (20 ) _ (43 )
Moo ~— Intercambiador ~—
T ' E-006 '
Jv 7N
(56 )
NS
C.W.
Tss
Figura 41. Intercambiador E-006
My3 - CPp20-43 * (T20 — T43) = M55 - Ppss—s6 * (Tse — Tss)
»  m;— Caudal expresado en kg/h
» T Temperatura en °C
»  cp;— Calor especifico del componente, expresado en kl/kg-K
4.2.5. Intercambiador de calor E-007
C.W.
Tss
l 7N
(53 )
N4
N\ 7N
Cloro (43) _ (44 ) Cloro
Mus ~— Intercambiador ~— Mas
Tus E-007 Tus
l TN
(54 )
N4
C.W.
Tsa

Figura 42. Intercambiador E-007
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My3 * CPaz—aa - (Taz — Tas) = Msz - Psz_ss - (Tsz — Tsy)
Doénde:
»  m;— Caudal expresado en kg/h
» T~ Temperatura en °C

»  cp;— Calor especifico del componente, expresado en kl/kg-K

4.2.6. Evaporadores multiefecto EV-001, EV-002, EV-003

De acuerdo a la regla de Duhring se conoce que la presion de vapor de la disolucion es menor que la del
disolvente puro a la misma temperatura y, por lo tanto, eso se traduce en un aumento en el punto de ebullicion
respecto al que tendria el agua pura. Por lo tanto, para realizar el balance de energia en los distintos
evaporadores es necesario determinar la temperatura de ebullicion de la solucién de KOH en los distintos

pasos. En la Figura 43 se observa la relacion entre estas propiedades de forma grafica.
» Realizando balances de energia en cada evaporador se obtienen las siguientes expresiones:
My7 + Ag7 + Myz - P23 * (Toz — Trer) = Myy - CP24 * (T2a — Trer) + Mag - [cP2g * (Tog — Trer) + Azg]
Myg + Azg + Myy - CPag - (T2g — Trer) = Mys - CP2s  (Tas — Trer) + Mag - [CP29g * (T2g — Tref) + Azol
Myg - Azg + Mys - P25 * (Tzs — Tref) = Myg - CP26 - (Toe — Trer) + M3o - [cP30 - (T30 — Trer) + A30]
» Por definicion de las diferencias de temperatura:

3
ATU = T27 - T53ideal - Z(TSi - TSiideal)

1=1

ATy
ATl = ATZ = AT3 = T

ATy = Ty — Toa

Tog = Toa = (Ts1 = Tstjgear)
AT, = Tog — Tys

Tzo = Tos — (Ts2 — Tszigear)
ATz = Tyg — Ty

T30 = Tz6 — (Tsz — Tszjgeal)

» Calor en cada evaporador:
Q1 = my7 - Ayy

Qz = myg - Ayg
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Q3 = myg - Azg
» El calculo de las areas de transferencia es necesario para determinar la desviacion tipica. Si este valor

es superior al 10% es necesario realizar un proceso iterativo del balance de energia corrigiendo AT;

segun la siguiente ecuacion:

Q;
A =
YU AT,
AT, = AT, A
feorr ! Amedia

Doénde:
» m;— Caudal expresado en kg/h
T~ Temperatura en °C. T,=25°C
cp; — Calor especifico del componente, expresado en kJ/kg-K
A;— Entalpia de vaporizacién expresado en kJ/kg.
Q; — Calor intercambiado en envaporador i, expresado en kW.

A; — Area de transferencia en evaporador i, expresado en m”.

YV Vv VY V¥V VY VY

U; — Coeficiente global de transferencia, expresado en W/m*K. Se toma U=2.500 en cada

evaporador.

Punto de ebullicion del agua (°C{

200 oo i)y, As3ideafte ideaifs igea -
i /1 Vil.v. /4"
2 S / p./.74m8
60% peso de KOH '1'/ -
i 50% peso deKAH I < 125 =
- 40% peso de KAH Vi ,/ oa B
| X24 g
E X25 0o X
= 200 A4 Ts2 8
> T4 ! 114 P
é / 0 ﬂ) CC K Ts3 -'Eg
—75
§ 150 V. V.o 20% peso de KOH §
'§ // 1,; 10% peso de KOH <
= AT 0 £
3 V.97 A [ 3
= 100 / l'/ E
2 A -
B P/ =25 g
. p.7. g
S 5 p.s =
g _i;'/
= v/ 9
1 -

o

50 100 150 200 250 300

Punto de cbullicion del agua (°F)

Figura 43. Diagrama de Duhring solucion KOH
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4.2.7. Licuefactor L-001

R-22
Tes
7N
[ 66 |
Jv N4
77\\ \\
Cloro [ 49 ) {50 )
N N
Mag —H Licuefactor L-001 —
Tag

Figura 44. Intercambiador L-001
Myg - [ CPag—_s0 * (Tao — Tso) + AHyap] = Mg - AHygp
Doénde:
»  m;— Caudal expresado en kg/h
» T Temperatura en °C
»  cp;— Calor especifico del componente, expresado en kl/kg-K
>

AH,,q, — Entalpia de vaporizacion en kJ/kg
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4.3. Tablas de resultados

&9



Tabla 8. Tabla de Resultados L1-15

N° Corriente 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15

T (°C) 25 25 25 25 25 25 25 25 25 25 25 25 60 60 80

P (bar) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1

Fraccion vapor (s) 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Flujomas. (kg/h) 11.173 20.665 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.881 71.896 29.709
p (kg/m3) 1980 1.000 1.277 1277 1277 1277 - 1277 1277 1277 1277 1277 1277 1277 1343

Flujo vol. (m*h) 5,64 20,67 56,29 56,29 56,29 56,29 (indet) 56,29 56,29 56,29 56,29 56,29 56,29 56,30 22,12

Composicidn de las corrientes

KCI 0,99 - 0,28 0,28 0,28 0,28 - 0,28 0,28 0,28 0,28 0,28 0,28 0,28 -

H,O 1E-03 0,99 0,72 0,72 0,72 0,72 - 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,72 0,67

KOH - - - - - - - - - - - - - - 0,33

Cl, - - - . . . . - - - - - - - .

HCI : : i . - - - : - - : - : - -

NaOH - - - - - - - - - - - - - - -

Na,CO; - - - - - - - - - - - - - - -

CacCl, - - - - - - - - - - - - - - -

Impurezas - - - - - - - - - - - - - - B

Mg** 6E-05 1E-05 - - - - - ; - - ; - ; - -

eoka 3E-03 5E-05 - - - - - - - B - B - N N

Ca® 6E-05 4E-05 - - - - - - - B - B - N N
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Tabla 9. Tabla de Resultados L16-30

N° Corriente 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
T (°C) 80 80 80 80 80 80 80 80 152 1203 795 1684 1333 93,12 42,27
P (bar) 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 7,6 0,65 0,25 0,07
Fraccion vapor 0 0 0 0 1 1 0 0 0 0 0 1 1 1 1
Flujo mas. (kg/h) 4.457 25252 4744 40144 6194,1 5941 2875 25.252 22390 19.528 16.666 3.765 2.844 2.832  2.909
p (kg/m3) 1.343 1343 1322 1214 3 1 1.000 1343 1385 1447 1520 4 0 0 0
Flujo vol. (m¥h) 3,32 18,80 3,59 33,07 2.158,22 769,06 0,29 18,80 16,17 13,49 10,96 941,25 8.125,71 18.880 58.180
Composicidn de las corrientes
KCI - - - 0,23 - - - - - - - - - - -
H,O 0,67 0,67 0,69 0,77 0,15 0,75 1 0,67 0,63 0,57 0,5 1 1 1 1
KOH 0,33 0,33 0,31 - - - - 0,33 0,37 0,43 0,5 - - - -
Cl, - - - - 0,85 - - - - - - - - - -
H, - - - - - 0,25 - - - - - - - - -
HCI - - - - - - - - - - - - - - -
NaOH - - - - - - - - - - - - - - -
Na,CO, - - - - - - - - - - - - - - -
CacCl, - - - - - - - - - - - - - - -
Impurezas - - - - - - - - - - - - - - -
Mg®* - - - - - - - - - - - - - - -
SO,” - - - - - - - - - - - - - - -
Cca* - - - - - - - - - - - - - - -
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Tabla 10. Tabla de Resultados L31-45

N° Corriente 31 32 33 34 35 36 37 38 39 40 41 42 43 44 45
T (°C) 168,4 88 93,12 25 25 25 25 25 25 40 40 80 16 16 16
P (bar) 7,6 0,65 0,25 1 1 1 1 1 1 1 1 4 4 4 4
Fraccion vapor 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 1 1 1 1
Flujomas. (kg/h)  3.765 2.844  2.832 30 14 39 15,1 18.243 182.43 18.243 18.243 6.194 6.194 6.194 5.360,8
p (kg/m3) 901 971 980 1.231 1.136 1.173 1.073 997 997 992 992 3 3 3 3
Flujo vol. (m3/n) 4,18 2,93 2,89 0,02 0,01 0,03 0,01 18,31 18,31 18,39 18,39 482 1.930 1930 1.670
Composicidn de las corrientes
KCI - - - - - - - - - - - - - - -
H20 1 1 1 0,85 0,88 0,85 0,85 1,00 1,00 1,00 1,00 0,15 0,15 0,15 0,02
KOH - - - - - - - - - - - - - - -
ClI2 - - - - - - - - - - - 0,85 0,85 0,85 0,98
H2 - - - - - - - - - - - - - - -
HCI - - - - - - 0,15 - - - - - - - -
NaOH - - - - 0,12 - - - - - - - - - -
Na2CO3 - - - 0,15 - - - - - - - - - - -
CaCl2 - - - - - 0,15 - - - - - - - - -
H2S04 - - - - - - - - - - - - - - -

92



Tabla 11. Tabla de Resultados L46-61

N° Corriente 46 47 48 49 50 51* 52* 53 54 55 56 57 58 59 60

T(OC) 16 16 16 1,8 18 16 25 5 20 25 40 16 25 35 35

P (bar) 4 4 4 4 4 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1

Fraccion vapor 1 1 1 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0 0
Flujo mas. (kg/h)  5.268 5.265 5.265 5.265 5.265 44221 39549 1166 1.166 1.989 1.989 833,3 3.988,3 4152 418,17
p (kg/m3) 3 3 3 3 3 1300 1169,5 1.000 998 997 992 999 996 1.840 1.840

Flujovol. (m3/h) 1.641,11 1.640,19 1.640,19 1.640,19 1.640,19 34,02 3382 117 117 200 201 0,83 4,00 023 0,23

Composicidn de las corrientes

KCl - - - - - - - - - - - - - - -

H20 0 0 0 0 0 0,8 0,85 1 1 1 1 1 1 0,04 0,05

KOH - - - - - - - - - - - - - - -

CI2 1 1 1 1 1 - - - - - - - - - -

HCl - - - - - - - - : - : - - - -

NaOH - - - - - ] 015 - ] - - ] i ] ]

Na2CO3 - - - - - 0,07 - - - - . ] ] ] ]

CaCl2 - - - - - - - - - - - - - - -

H2S04 - - - - - - - - - - - - - 096 0,95

NaClO - - - - - 0,13 - - - - - - - R R
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Tabla 12. Tabla de Resultados L62-67

N° Corriente 61 62 63 64 65 66 67
T (°C) 35 5475 30 1202 1202 -15  -15
P (bar) 1 1 1 2 2 3 3
Fraccion vapor 0 0 0 1 0 0 1
Flujo mas. (kg/h) 511 16.666 16.666  4.525 4525 7172 7.172
p (kg/m3) 1700 1520 1.520 1 943 1190 47
Flujo vol. (m3/h) 0,3 1096 10,96 3.969,30 4,80 6,03 508,7
Composicion de las corrientes
KCl - - - : : : :
H20 022 o5 05 1 1 - -
KOH - 0,5 0,5 - - - -
Cl2 - - - - - - -
H2 - - - - - - -
HCI - - - - - - -
NaOH - - - - - - -
Na2CO3 - - - - - - -
CaCl2 - - - - - - -
H2S04 0,78 - - - - - -
R-22 - - - - - 1 1
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4.4. Disefio de equipos

4.4.1. Skid de 6smosis inversa

El Skid de osmosis inversa tal y como se describi6 en el apartado 3.2.1 cuenta con los siguientes equipos

principales:
- Filtro de arena.
- Filtro de carbdn activo.
- Membranas de ésmosis inversa.

Tabla 13. Condiciones operativas E-S Skid 6smosis.

N° Corriente 0 1 Rechazo
T (°C) 25 25 25

P (bar) 1 1 1
Flujo mas. (kg/h) 24.312 20.665  3.647
p (kg/m3) 1000 1000 1000
Flujo vol. (m3/h) 24,3 20,7 3,7

Este conjunto de equipos se ha seleccionado tomando como base de partida las condiciones operativas
mostradas en la Tabla 13. A su vez, asumiendo criterios de futuras ampliaciones o mayor capacidad productiva
se toma un coeficiente de seguridad del 15% para el dimensionado de los equipos. Tras realizar una busqueda

bibliografica se ha seleccionado el sistema de dsmosis inversa de la compaiiia Rittmeyer de un caudal de agua

bruta de 30 m’/h.
» Filtro de arena.

Tabla 14. Diseno filtro de arena.

Parametros Valor
Caudal (m*h) 30
T (°C) 10-30
D (m) 2,1
Hcilinaro (M) 22
Hotar (M) 34
Unidades 1

Acero al carbono St 37-2

Material . -
con revestimiento epoxi
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» Filtro de carbon activo.

» Osmosis Inversa.

Tabla 15. Disetio filtro de carbon activo.

Parametros Valor

Caudal (m*/h) 30
Velocidad

filtracion (m/h) 19,9

T (°C) 10-30

D (m) 1,6

Hcilindro (M) 2,5

HTotaI (m) 3,8

Unidades 1

Material Acero al carbono St 37-2

con revestimiento epoxi

Tabla 16. Disefio 6smosis inversa.

Parametros Valor
Caudal ent. 30
max (m¥h)

Caudal perm.

(méh) 25,5
Caudal conc.

(mé/h) 45
Tasa de

recuperacion 85
(%)

Conductividad 10
salida (nS/cm)

N° conducciones 6
bajo presién

N° membranas 30
Tipo de BW30-400-1G
membrana
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4.4.2. Silos de almacenamiento

Los silos de almacenamiento de sal (KCI) de la planta de hidroxido de potasio seran alimentados mediante una

estacion de descarga automatica de Big-Bags. El disefio se realizard segun el siguiente procedimiento:

1. Capacidad de almacenamiento. Como base de partida para el célculo de la capacidad de
almacenamiento se toma 8h/silo. El nimero de silos de almacenamiento seran 2 con objeto de

prevenir paradas productivas en el caso de averias o tareas de mantenimiento.

Tabla 17. Capacidad silo

N’ Corriente 1
T (°C) 25
P (bar) 1
Flujo mas. (kg/h) 11.173
p (kg/m3) 1.980

Flujo vol. (m3/h) 5,64
Capacidad (m3) 45
Unidades 2

2. Fijar dimensiones deposito. Para ello, se utiliza una relacion de H/D=2. Por tanto, se fija una altura de
5 metros, y en consecuencia, la longitud del silo seria de 2,5 metros. Y para cerrar las dimensiones del

equipo, se toma un ancho (W) del silo de 2,8 metros.
3. Seleccion de la geometria de la tolva. Se elige una tolva con geometria troncopiramidal.
4. Dimensiones tolva. Para mas detalle ver Anexo 1: Metodologia de cdlculo de Tolvas

4.1. Elegir tipo de material y angulo de friccion (®). Se considera “salt, fine” como el material mas
similar a las caracteristicas de las particulas de KCl. En relacion al angulo de friccion,

considerando chapa de acero se obtiene un rango entre ® = 30°- 45°. Ver Figura 82

4.2. Fijar el angulo de disefio segun geometria y dngulo de friccion con objeto de garantizar el flujo en

masa. Se considera finalmente un angulo de disefio de 25° (Figura 83).
4.3. Definir capacidad de la tolva, depdsito y total.

5. Seleccion del material.
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Tabla 18. Disefio Silos S-001 S-002

ho

Parédmetros Valor

qm) S S-001
D (m) 2,5 5-002
W (m) 2,8

VD (m) 35

B (m) ] =

hB (m) L1 |

h (m) 1,6 h i

VT (m3) 10,5 $

vV (m) 455 he LY
Unidades 2 e
Material Acero al carbono con Figura 45. Dimensiones Silos

revestimiento epoxi
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4.4.3. Saturadores de salmuera

La metodologia de disefio es la siguiente:

1.

Determinar la capacidad de almacenamiento. Para mas detalle las ecuaciones de célculo se muestran
en el Anexo 2: Metodologia de cdlculo de Tanques de Almacenamiento. Como factor de seguridad se
sobredimensiona un 20%.
Esta metodologia de calculo se rige por la norma ASME Section VIII, Division 1, paragraph UG-27,
usado para determinar el espesor de pared, temperatura y presion de disefio de los tanques.
Seleccion del material.
Disefio del agitador. El sistema de agitacion se ha dimensionado siguiendo una serie de relaciones
geométricas. Para mas detalle ver el Anexo 3. Metodologia de calculo de Agitadores.
Tabla 19. Dimensiones Saturador
Parametros Valor
H (m) 6 -
{_ LN
D (m) 3,7 D-go1 7\
hcab (m) 0,9 D-002
Vr (m’) 71
Da (M) 0,9
B (m) 03 — "
E (M) 0,92 Dal | I S
W (m) 0,11 Y
S (m) 0,92 El |« D .
Y
N | | [
4 3 4 \ / 1t hcab

Pm (kW) 36,2

d (m) 0,08 Figura 46. Dimensiones Saturador
P (kg/cm?) o1

T (°C) 50

t, (mm) 7.1

th (mm) 71

Unidades 2

Material Acero al carbono con

revestimiento epoxi
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4.4.4. Tanques de Almacenamiento

La metodologia de disefio es la siguiente:

1.

Determinar la capacidad de almacenamiento. Para mas detalle las ecuaciones de célculo se muestran
en el Anexo 2: Metodologia de calculo de Tanques de Almacenamiento.Como base de partida para el
calculo de la capacidad de almacenamiento se toma 8h (1 turno de trabajo) con objeto de prevenir
paradas productivas en el caso de averias o ciertas tareas de mantenimiento. El factor de seguridad

seleccionado es un 20%.

Esta metodologia de calculo se rige por la norma ASME Section VIII, Division 1, paragraph UG-27,

usado para determinar el espesor de pared, temperatura y presion de disefio de los tanques.

Seleccion del material.

R

TK-000

A
Y

Y

\ / ¢ hcan

Figura 47. Dimensiones tanques de almacenamiento TK
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Tabla 20. Dimensiones tanques de almacenamiento

Tag TK-000 TK-001 TK-002 TK-003 TK-004 TK-006 TK-008 TK-009 TK-0011 TK-012 TK-013
Referencia H,O H,O Salmuera Salmuera Salmuera KOH 33% Cl, KOH 50% H,SO, Cl, NaClO
N° Corriente 1 1 3 8 12 17 20 63 59 50 51
Toperacion CC) 25 25 25 25 25 80 80 30 35 16 16
Poperacion (Dar) 1 1 1 1 1 1 4 1 1 4 1
Fraccion vapor 0 0 0 0 0 0 1 0 0 0 0
Flujo mas. (kg/h) 24312 20.665 71.881 71.881 71.881 25.252 6.194,1 16.666 415,198 5.265 44221
H (m) 8 6,6 8 8 8 6 8 5 2 4,5 6,5
D (m) 4 4 4 4 4 4 4 3,3 1,3 3 3,7
Nean (M) 1 1 1,1 11 1,1 1 1,6 0,8 0,3 0,8 0,9
V1 (m®) 117,3 99,7 131,2 131,2 131,2 92,2 133,8 53,3 34 38,9 83,1
Paiserio (kg/cm?) 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1 2,1 5 2,1 2 5 2
T giserio (°C) 50 50 50 50 50 105 105 55 60 41 41
t, (mm) 7,5 7,5 7,7 7,7 7,7 75 13,8 6,8 4,6 10,9 7
tn (Mmm) 7,5 7,5 7,7 7,7 7,7 7,5 7,6 6,8 4,6 6,4 7,2
Unidades 2 2 4 4 4 2 4 2 1 1 4
A/IC A/IC A/IC AIC AIC AIC AIC AIC AIC AIC AIC
Material revest. revest. revest. revest. revest. revest. revest. revest. revest. revest. revest.
epoxico epoxico  epdxico epoxico  epdxico epoxico epoxico epoxico epoxico  epdxico  epoxico
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4.4.5. Evaporadores multiefecto

En el disefio de los evaporadores se considera que todos los efectos se dimensionan igual, por lo tanto, se toma
como referencia de disefio el efecto mas desfavorable. En este caso, de los tres efectos se selecciona el
segundo efecto, ya que es el que presenta mayor area de transferencia (A,=52,7 m’). La metodologia de disefio
mecanico de los equipos se presenta en detalle en el Anexo 4: Metodologia de cdlculo de Evaporadores. A

continuacion, se muestra la tabla de resultados.

Tabla 21. Dimensiones Evaporadores KOH EV-001, EV-002, EV-003

Parametros Valor
Ql (kW) 2.148 Dsalvap
Q2 (KW) 1.710 D .
zs

Q3 (KW) 1.789 D,

h cono sup ¢
A (m2) 52,7 N EV-001
Dplaca (m) 115 EV-002
D (M) 0.5 1,5L EV-003
Dzi (m) 0,4 Dplaca
Dsal vap (m) 0,5 X O;ZDpIaca

L “«—>
Dent vap (M) 0,3 Y
H6
Dcond (m) 0’03 h cono inf %
e. (M) 0,008 D:i
L (m) 2,9
h €ono sup (m) 073 . .
Figura 48. Dimensiones Evaporadores KOH

h cono inf (m) 012
N 2474
Altura total (m) 8,4
Unidades 3
Material Acero al carbono con

revestimiento epoxi
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4.4.6. Resinas de intercambio ionico
En primer lugar, se definen las condiciones de operacion y los parametros de disefio de la resina seleccionada.

Tabla 22. Condiciones de operacion resinas de intercambio i6nico

Condiciones de operacion Valor
Tipo de resina Amberlite IRC747
Capacidad total de intercambio (Cy) >1.75
(eq/l)

Tamafio de particula (um) 520-660
Altura minima del lecho (mm) 700
Concentracion del regenerante (%p/p) 10
Tiempo minimo de la regeneracion (min) 30
Requerimiento de retrolavado 24
(BV m3 agua retrolavado/m3 resina)

Requerimiento de enjuague de regenerante 5
(BV m3 agua de lavado/m3 resina)

Tasa de flujo de servicio (SFR) (BV/h) 40
Nivel de regeneracion (gNaCl/L resina) 220
Tasa de flujo de regenerante (RFR) (BV/h) 3

En segundo lugar, se procede a realizar el dimensionado de la columna de intercambio donde se determina el
volumen del lecho de la resina, la duracion del ciclo o la altura de la columna entre otros parametros. Para ver

el procediento completo de disefio consultar Anexo 5: Metodologia de cdlculo Resinas de Intercambio Ionico.

rF 5 RI_OOl s
freeboard RI-002
< D .
T | |h,
hlr.-m

Figura 49. Dimensiones resinas de intercambio RI-001 y RI-002
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Tabla 23. Dimensiones y condiciones de operacion de resinas de intercambio idonico RI1-001, RI-002

Parametro Valor
Vg (M3) 15
Cantidad (ud) 61,9
t (h) 9,5
CR (eq/L) 0,5
D (m) 11
AC (m? 1
hl (m) 1,6
Emax (m) 0,7
hlex (m) 2,4
X 0,3
ho (m) 1,7
Expansion (%) 60
Freeboard (m) 1,6
hc (m) 4,2
Unidades 2

Acero al carbono con

Material o .
revestimiento epoxi

Tabla 24. Condiciones operativas de la secuencia de intercambio i6nico

Etapa Retrolavado Regeneracion Conversion Lavado
Qq (M®/h) 8,6 4,6 4,6 4,5
vg (M/h) 9 4,89 4,89 4,89
Vg (M3) 2 55 3,2 3,1

tq (h) 0,2 1,19 0,69 0,69
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4.4.7. Electrolizadores

En primer lugar, es necesario determinar la corriente necesaria para una celda electrolitica.
Icelda = Acelda - Densidadcoyr
Doénde:
»  ILeega — Corriente para una celda expresado en A
»  Aca — Area de una celda expresado en m’.
» Densidad,, — Densidad de corriente expresado en A/’

En la Tabla 25 se puede observer el electrolizador seleccionado dentro del catalogo de equipos, concretamente

se ha optado por el electrolizador SY350.

Tabla 25. Tipos de electrolizadores (17)

Tipo SY095 SY150 SY270  SY270W  SY290 SY330 SY350
Metodo,de C|rcu,IaC|on Natural Natural Natural Natural Natural Natural Natural
entre catodo y anodo

Area de celda, 0,95 15 2.7 2.72 29 33 35

electrolitica (m?)
Densidad de corriente

operativa (kA/mz) 45-5 4,5-5 55 55 55 55 55
Maéxima densidad de

corriente (kA/m?) 53 55 6 6 6 6 6

Método de fijacion Fijacién Fijacion Fijacion Fijacion Fijacion Fijacién Fijacion

de celdas atornillada atornillada hidraulica atornillada atornillada atornillada | atornillada

En segundo lugar, a partir de la primera ley de Faraday se obtiene la corriente necesaria para producir la

cantidad establecida de KOH.

Q

ot = ?

96500 * m63KOH
PlV[KOH

Dénde:
» Iy — Corriente total expresado en A.
» t—Tiempo establecido, se asume un dia para el calculo.
» Q: Carga eléctrica existente expresada en C.
» m; — Produccion KOH global expresado en kg/d.

Por tltimo, se determina el niimero total de celdas electroliticas:
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Tabla 26. Caracteristicas de la calidad de la salmuera requerida

No. item Especificaciones
1 NaCl 300-320 g/l
2 Ca+Mg <0,02 mg/I
3 Sr <0,05 mg/I
4 Ba <0,5 mg/l
5 SiO, <2,3 mg/l
6 Al <0,1 mg/I
7 | <0,2 mg/I
8 Fe <0,1 mg/I
9 Ni <0,01 mg/I
10 ClO; <15 mg/I
11 SO, <74/l
12 TOC <10 mg/l
13 SS <1 mg/l
14 pH 9-10

Tabla 27. Dimensionado electrolizadores EL-001, EL-002

item Valor
A, (m?) 35
Deorr (KA/M?) 5,5
Deorr max (KA/M?) 6
Neeldas 207
Unidades 2

Intercambio idnico

Tecnologia mediante membranas
Tipo Bipolar
. Titanio segiin ASTM
Material Anodo B 265 Gr.2
. Niquel segin ASTM
Material Catodo B 162 Gr.201
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4.4.8. Reactores

La metodologia de disefio es la siguiente:

1.

Determinar la capacidad de almacenamiento. Para mas detalle las ecuaciones de célculo se muestran
en el Anexo 2: Metodologia de cdlculo de Tanques de Almacenamiento. Como factor de seguridad se

sobredimensiona un 20%.

Esta metodologia de calculo se rige por la norma ASME Section VIII, Division 1, paragraph UG-27,

usado para determinar el espesor de pared, temperatura y presion de disefio de los tanques.
Seleccion del material.

Disefio del agitador. El sistema de agitacion se ha dimensionado siguiendo una serie de relaciones

geométricas. Para mas detalle ver el Anexo 3: Metodologia de célculo de Agitadores.

Disefio del serpentin. En el reactor R-004, es preciso de incorporar un serpentin con agua de
refrigeracion para disipar el calor geenrado durante la reaccion. Por lo tanto, en primer lugar se calcula
el calor de reaccion, y por tanto, el caudal de refrigerante y area de transferencia. Posteriormente, se
determinan los parametros geométricos segun las ecuaciones mostradas en el Anexo 6: Metodologia

de calculo Serpentin.

Du N
_ 1.
= s
Hc T R-004 N
O —O
o
O ¢—Q
O O
7 O O
; o T || | 4
O ) Da ‘ @
O [Z 11O
A O _O
Y O O
D v
E| >
Y 1t hcab

Figura 50. Disefio Reactores R-004
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Tabla 28. Dimensionado Reactores

Tag R-000 R-001 R-002 R-004
N° Corriente 3 4 5 51
Toperacion ((C) 25 25 25 25
Poperacion (D) 1 1 1 1
Fraccion vapor 0 0 0 0
Flujo mas. (kg/h) 71.881 71.881 71.881 44.221
H (m) 55 55 5,5 45
D (m) 3,7 3,7 3,7 3
Nean (M) 0,9 0,9 0,9 1
V1 (md) 71 71 71 41,2
Da (m) 0,9 0,9 0,9 0,75
B (m) 0,3 0,3 0,3 0,25
E (m) 0,9 0,9 0,9 0,75
W (m) 0,1 0,1 0,1 0,1
S (m) 0,9 0,9 0,9 0,75
N 4 4 4 4
Pm (KW) 23 23 23 9
Dgje (Mm) 69,2 69,2 69,2 50
Q (kW) - - - 333
Mu2o (kg/h) - - - 8173
Tent - Tsa (°C) ) B } 20-90
Dy (M) } } } 2
Zc (m) - - - 2,9
Hc (m) - - - 0,45
p (M) - - } 0,35
N_esp : B ; 8
Giuvo (iN) 2,1 2,1 2,1 1
Taiserio (°C) 50 50 50 50
t, (mm) 7.1 7.1 7.1 6,4
t, (mm) 7.1 7.1 7.1 6,4
Unidades 1 1 1 1
A/lC AlC AIC AlC
Material reye§t. reye_st. reye_st. reye_st.
epoxico epoxico epoxico epoxico
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4.4.9. Filtros de bujias FT-001, FT-002, FT-003

En primer lugar, se procede a la caracterizacion de la corriente de entrada a la etapa de filtracion.

Tabla 29. Entrada filtracion

N° Corriente 9
T(°C) 25
P (bar) 1
Fraccion vapor 0
Flujo mas. (kg/h) 71.881
p (kg/m3) 1.277
Flujo vol. (m¥h) 56,29

En segundo lugar, es necesario determinar el area de filtracion necesaria para procesar la corriente de entrada.

Para ello, se muestra la siguiente ecuacion:

Q
Ap= —
= CF

A continuacion, se calcula el area unitaria de la bujia. Para el célculo inicial estimamos L=2000mm y

D=90mm:
Ay=n-D-L

Ag
Nbujias = A
u

Tabla 30. Resultados Estimacion Inicial

As (M?) 112,6
A, (m?) 0,57
Nbujias 199

Dénde:
>  A¢— Area de filtracion (m?)
CF — Capacidad de filtracion de particulas en suspension (m’/m’h)
Q — Caudal volumétrico corriente de entrada (m’/h)
D — Diametro de la bujia (m)

Longitud de la bujia (m).

YV V VYV V V¥V

Nbujias — Numero de bujias total

Por tltimo, tras realizar una busqueda consultando a los principales fabricantes se ha seleccionado el filtro
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CF21-221 dentro del catalogo de BHS Sonthofen (Ver Tabla 31), ya que se trata del equipo mas similar al
calculado anteriormente. Con lo cual, en el proceso de pretratamiento de la salmuera cuenta con tres filtros

CF21-221 (FT-001, FT-002, FT-003).
El material tanto de las bujias como de la carcasa del deposito es de acero inoxidable AISI A-304.

En ocasiones, como se comentaba en los apartados introductorios para favorecer y mejorar la etapa de
filtracion en estos equipos conviene afiadir una solucién formada por tierras diatomeas o celulosa junto con la
salmuera en la puesta en marcha de los filtros para formar una precapa filtrante y ademas favorecer la adhesion

de las particulas al medio filtrante.
Q=F-A
Dénde:
» Q- Cantidad por ciclo de celulosa, kg/ciclo filtrado. Obteniendo un total de Q = 132,6 kg/ciclo.
> F —Tasa recomendada de adicion. En este caso 1 kg/m* ciclo
> A - Area de filtracion activa (m°)

Tabla 31. Catilogo Filtros de Bujias (27)

Area (m®) Diametro Longitud

Tipo bL_qngitud b _Area 2 Nbl]rnero activa deposito  deposito
ujias (mm) bujias (m?) ujias e cion (mm) (m)
3 1 419 1,6
CF 12 1200 0,34 7 2,4 508 2
19 6,5 800 2,5
7 3,6 508 2,3
19 9,7 800 2,8
CF 18 1800 0,51 37 18,9 1100 3,5
49 25 1300 3,7
61 31,1 1500 3,9
49 29,4 1300 4
61 36,6 1500 4,2
77 46,2 1600 4,3
CF21 2100 0,6 91 54,6 1800 4,5
112 67,2 2000 4,7
144 86,4 2200 4,9
221 132.6 2600 56 |
49 33,3 1300 4,3
61 41,5 1500 4,5
77 52,4 1600 4,6
CF 24 2400 0,68 91 61,9 1800 4,8
112 76,2 2000 5
144 97,9 2200 52
221 150,3 2600 5,9
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4.4.10. Intercambiador de calor

El disefio de los intercambiadores de calor de carcasa y tubo de este proyecto se realiza siguiendo la

metodologia F-DTLM.

En primer lugar, conociendo el comportamiento de los fluidos del intercambiador (ensuciamiento, corrosiom,
facilidad de limpieza, presion, corrosion, etc...) es necesario situar las corrientes en tubos o carcasa.
Generalmente, el fluido que cambia de fase se sitia en la carcasa y en cambio, el fluido més corrosivo o la

corriente de mayor caudal se hace pasar a través de los tubos.

En segundo lugar, se presentan las condiciones de temperatura de los fluidos frios y calientes en cada

intercambiador.
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Figura 51. Distribucion de temperaturas E-001 Distribucion de temperaturas E-002
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Figura 52. Distribucion de temperaturas E-003 Distribucion de Temperaturas E-006
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A continuacion, para calcular el area de transferencia es necesario determinar previamente ciertos parametros
como la temperatura media logaritmica o el factor F. En el Anexo 7: Metodologia de calculo Intercambiadores
de calor se muestran las ecuaciones de calculo necesario para el calculo de estos parametros asi como las

caracteristicas geométricas del intercambiador siguiendo la norma TEMA.
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Tabla 32. Diseno Intercambiadores de calor

E-001 E-002 E-003 E-006 E-007
Q (kW) 2.767 309,4 309,4 33,72 19,82
U (W/m°k) 1.000 1.000 1.000 200 200
Parametros F 1 0,96 0,85 0,85 0,83
generales R - 1,65 1,65 0,38 0,41
P - 0,28 0,5 0,73 0,68
DTLM (°C) 76,38 34,4 9,01 25,49 7,46
A (m?) 36,23 9,4 40,4 7,8 16,01
N; 151,6 32 82,4 31 32
L (m) 6 6 12 3 6
Dint (M) 0,013 0,016 0,013 0,027 0,027
Abo (M°) 0,24 0,3 0,49 0,25 0,502
. -z Prubos 2 2 2 1 1
Configuracion Dearcacn 1 1 5 1 1
tubos Nipaso 75,8 16 41,2 31 32
Lpaso (M) 6 5,0 6 3 6
t (mm) 2,31 2,3 2,3 2,9 2,9
v (m/s) 0,82 0,82 0,46 31,1 30,16
N° Corriente 12-13 38-40 39-41 20-43 43-44
Configuracion  Rectan. 90° Rectan. 90° Rectan. 90° Rectan. 90° Rectan.90°
CL 1 1 1 1 1
CTP 0,9 0,9 0,81 0,93 0,93
A, (m?) 49,4 13 55 10 19
Diametro Dext (M) 0,017 0,021 0,018 0,033 0,032
cabezal L (m) 6 6 12 3 6
PR 4 5 4 4 4
St (M) 0,052 0,043 0,035 0,067 0,07
D, (M) 1 0,71 0,8 0,86 0,86
N° Corriente 64-65 26-62 62-63 55-56 53-54
d (m) 1 0,71 0,8 0,86 0,86
Espesor C 0,1 0,1 0,1 0,1 0,1
P (kPa) 100 100 100 400 400
cabezal S (MPa) 448 448 448 448 448
E 1 1 1 1 1
t (mm) 4,8 3,4 3,8 8,1 8,1
Muubo (KG/h) 4742 576,5 221,4 199,4 194,3
) u (m/s) 0,82 0,82 0,46 31,1 30,2
Longitud rho (kg/m?) 1277 997 997 3 3
cabezal D, (m) 1 0,71 0,8 0,86 0,86
L cabezar (M) 0,58 1,28 0,78 3,03 3,05
Tipo cabezal A A A A A
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4.4.11. Clarificador CL-001

En primer lugar, se procede a la caracterizacion de la corriente de entrada al clarificador.

Tabla 33. Entrada clarificador

N° Corriente 6
T(°C) 25
P (bar) 1
Fraccion vapor 0
Flujo mas. (kg/h) 71.881
p (kg/m3) 1.277
Flujo vol. (m¥h) 56,29

A continuacion, se presentan los mecanismos y geometrias propuestas (19) para el clarificador CL-001.

- Tipo de geometria. Se ha seleccionado la geometria circular como la mas apropiada, ya que las
apredes de un clarificador circular actGan como anillos de tension, permitiendo construirlo con

espesores menores frente a los rectangulares.

- Tipo de alimentacion. Se ha optado por la alimentacion central ya que mejora la hidrodinamica del

clarificador y promueve la floculacion frente a la alimentacion periferica.

- Mecanismo de arrastre. Se recomienda el mecanismo de arrastre central, ya que permite un facil
acceso al depdsito para el monitoreo del manto de lodos y la toma de muestras, ademas permite una

mayor compactacion del manto de lodos.

- Mecanismo de recoleccion de lodos. Se ha seleccionado un mecanismo de barrelodos con raspadores
rectos a 45°, ya que confiere seguridad operacional y disefio simple frente a raspadores en espiral o

extraccion con tubos de succion multiple.

Por ultimo, se muestran las expresiones donde se cuantifican los parametros dimensionales del clarificador:

V,
TRH = —L
Qe
Ve = Ac - H
SOR=&
AcL
D2
Aey =TT —
cL=T™T 4

Donde:

» TRH — Tiempo de retencion hidraulico expresado en h. Este valor debe oscilar entre 1,5 - 2,5h.
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VL — Volumen del clarificador expresado en n’.
Ac1 — Area del clarificador expresado en m.

H — Altura o profundidad del clarificador (m).

D — Diametro del clarificador (m).

Q, — Cuadal de entrada al clarificador expresado en m*/h.

vV VYV YV V V V

SOR — Tasa de desbordamiento superficial (m’/m*-d). Para caudales medios este parametro debe

oscilar entre 30-50 m*/m?-d.

El espesor, presion y temperatura de disefio del tanque clarificador se calcula como se detallaba en el Anexo 2:

Metodologia de calculo de Tanques de Almacenamiento.

Tabla 34. Diseno Clarificador CL-001

Parametros Valor
TRH (h) 2
SOR (m*/m*-d) 40
H (m) 3,3
D (m) 6,6
Acy, (m?) 33,8
Voo (mz) 112,6
P (kg/cm?) 2

T (°C) 50
t, (mm) 9,9
Unidades 1
Material Acero al carbono
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4.4.12. Torres de secado SD-001, SD-002, SD-003

En primer lugar, se procede a la caracterizacion de las corrientes de entradas- salidas en la columna SD-001.

Tabla 35. Entradas-salidas SD-001

N° Corriente 45 46 60 61
T(CO) 16 16 35 35
P (bar) 4 4 1 1
Fraccion vapor 1 1 0 0
Flujo mas. (kg/h) 5.360,8 5.268 418,1 511
p (kg/m3) 3 3 1.840 1.700
Flujo vol. (m¥h) 418 4103 0,23 0,3

El disefio de las torres de secado de cloro se centra fundamentalmente en el calculo del diametro y altura de la

columna. Tomando como base de disefio columnas de relleno de anillos Rasching ceramicos con diametro

nominal 13 mm (Mas caracteristicas en el Anexo 11: Factor de empaquetamiento columnas de relleno).

En el Anexo 8: Metodologia de cdlculo Torres de Secado se muestra la metodologia de calculo donde se

detalla paso a paso el procedimiento que se ha llevado a cabo para el disefio de las columnas de este proyecto.

Tabla 36. Disetio torres de secado SD-001, SD-002, SD-003

Parametros Valor
D (m) 1,1
Hoc 0,2
Noc 19,6
H (m) 39
P (kg/cm?) 5

T (°C) 45
t, (mm) 19,2
t, (mm) 9.9
Unidades 1
Material Acero al carbono
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4.4.13. Compresor C-001

La etapa de compresion de cloro gaseoso se realiza tras la salida de la corriente de cloro de las celdas
electroliticas de membrana como se muestra en el diagrama P&ID 004 “Electrolisis de la salmuera” y
constituye un proceso fundamental para el tratamiento y obtencion del producto final bien sea en forma de
cloro puro o derivado del mismo para su posterior venta. A continuacion, se muestran los datos de la corriente

de entrada al compresor C-001.

Tabla 37. Entrada C-001

N° Corriente 20
T(°C) 80

Pent - Psal (bar) 1-4
Fraccion vapor 1
Flujo mas. (kg/h) 6.194,1

p (kg/m3) 3
Flujo vol. (m*/h) 1.936-483,91

Este equipo se ha seleccionado tras realizar una busqueda a diferentes fabricantes y distribuidores de equipos
de bombeo y compresion de componentes gaseosos, como en este caso el cloro gas. En la siguiente tabla se

muestran las caracteristicas operativas y dimensionales del mismo.

Tabla 38. Disefio Compresor C-001

Parametros Valor

Ref 2BE4 30
Caudal (m3/h) 4,5

Psal (bar) 4

Tipo de sello Cierre mecénico doble
Al (mm) 1.661

A2 (mm) 1.875 8
B (mm) 970

C (mm) 904

D (mm) 475

E (mm) 109
Entrada Brida 6”
Salida Brida 6”

Figura 54. Compresor C-001
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4.4.14. Eyector J-001

En primer lugar, para el dimensionado del eyector de vapor es necesario determinar el numero de etapas
requerido para determinar posteriormente las condiciones de las corrientes auxiliaries o de servicio en el
sistema. En definitiva, el nimero de etapas es directamente proporcional a la presion de vacio o de operacion

requerida.

» Una etapa: 50-750 mm Hg
Dos etapas: 10-100 mmHg
Tres etapas: 2-15 mmHg

Cuatro etapas: 0,025-2,5 mmHg

vV VYV VY VY

Cinco etapas: 0,004-0,005 mmHg

Para ello, es necesario conocer la presion de operacion, la cual se muestra en la siguiente tabla. Como se puede

ver el vacio requerido se puede conseguir con una sola etapa y sin etapas intermedias de condensacion.

Tabla 39. Corriente de entrada J-001

N° Corriente 30
T(°O) 42,27
P (bar) 0,07
P (mmHg) 53
Fraccion vapor 1
Flujo mas. (kg/h) 2.909
p (kg/m3) 0
Flujo vol. (m*/h) 58.180

En segundo lugar, se determina el caudal necesario de fluido motriz mediante las siguientes ecuaciones.
Win = WDAEtot “R3 "Ry " Ry " [
Dénde:
» W,,— Flujo masico del vapor motriz (kg/h)
Whakw: — Flujo masico de fluido de succion (kg/h)
R; — Relacioén del flujo de vapor a flujo de vapor de agua saturado. Ver Figura 95

R — Relacion del peso molecular de entrada del vapor. Ver Figura 93

YV V VY VY

Relacion de temperatura de entrada. Ver Figura 93
» Fs— Factor de seguridad. Se considera un 10%

Por ultimo, una vez determinado el nimero de etapas y las condiciones operativas del fluido motriz se procede
a realizar una busqueda a diferentes fabricantes para seleccionar el equipo adecuado. En la siguiente tabla se
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muestran los datos operativos, mecanicos y dimensionales del eyector J-001.

Tabla 40. Disefio Eyector J-001

Parametros Valor Parametros Valor
Ref STJ150CS4F0 A (mm) 245
Fabricante Spirax Sarco B (mm) 290
Pyapor (bar) 8 C (mm) 1375
Tapor (°C) 170,5 D (mm) 1665
Caudal vapor (kg/h) 3135 Conexi6n vapor (in) 2%
Psuccion (bar) 0,07 Conexidn succion (in) 6
Tsuccion (°C) 42,27 Conexion descarga (in) 6
Caudal succién (kg/h) 2909 Paiserio (DArg) 25
Caudal descarga (kg/h) 6044 T giserio (°C) 220
Tipo de difusor Soénico Resistencia corrosion 15

interna (mm)

Material cuerpo

Acero al carbono

Material tobera

Acero inoxidable

Figura 55. Eyector J-001
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4.4.15. Licuefactor L-001

La etapa de licuefaccion de cloro gaseoso a cloro liquido se realiza tras la salida de la corriente de cloro de las
torres de secado como se muestra en el diagrama P&ID 005 “Tratamiento y purificacion de cloro” y constituye

un proceso fundamental para el tratamiento y obtencion del producto final. A continuacion, se muestran los

datos de la corriente de entrada al licuefactor L-001.

Tabla 41. Entrada L-001

N° Corriente 49
T(°C) 16
P (bar) 4
Fraccion vapor 1
Flujo mas. (kg/h) 5265
p (kg/m3) 3
Flujo vol. (m*/h) 410

Este proceso se realiza mediante el intercambio de calor con un fluido refrigerante, en este caso R-22 (Freon).

El procedimiento de disefio se realiza siguiendo la metodologia explicada en el Anexo 7: Metodologia de

calculo Intercambiadores de calor.

20 20
15 15
~ 10 10 -
[5] (%)
o L
g ° >
= 0 'O =
£ E
g s s &
o o
T -0 7
-15 -15
-20 -20
Longitud

Figura 56. Distribucion de Temperaturas L-001
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Tabla 42. Diseiio Licuefactor L-001

Q (kW) 431,2
U (W/m°k) 560
F 1
Parametros generales R -
P -
DTLM (°C) 23,2
A (Mm% 33,2
N¢ 84
L (m) 6
Dint (m) 0,021
Aupo (M?) 0,4
ptubos 1
Configuracion tubos Pearcasa 1
thaso 84
I—paso (m) 6
t (mm) 2,9
u (m/s) 15,7
N° Corriente 49-50
Configuracion Rectangular 90°
CL 1
CTP 0,93
A, (m?) 423
Dext (M) 0,027
Diametro cabezal L (m) 6
PR 4
St (M) 0,05
N° Corriente 66-67
D (M) 1,2
d(m) 1,2
C 0,1
Espesor cabezal P (kPa) 400
S (MPa) 448
E 1
t (m) 0,011
Mo (Kg/h) 62,6
u (m/s) 15,7
Longitud cabezal rho (kg/m’) 3
Ds (M) 1,2
Lcabezal (m) 1,4
Tipo cabezal A
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4.5. Disefo de tuberias

Para el correcto dimensionado de tuberias es necesario seleccionar las condiciones operativas mas restrictivas
para cada linea (caudal, presion y temperatura). Por lo tanto, una vez cerrados los balances de materia y
energia de la planta se aborda el calculo del diametro interno que debe tener la linea. Ante esto, se definen las

siguientes velocidades tipicas de fluidos en tuberias.

Tabla 43. Velocidades tipicas de circulacion por tuberias

Fluido Velocidad (m/s)
Liquido 2
Gas 20

Por lo tanto, obtenidos los caudales volumétricos y las velocidades tipicas de los fluidos por tuberias,
puede obtenerse el didmetro interno por la siguiente ecuacion:
m - D?

Q=—""v

Donde:
> Q- Caudal volumétrico de la corriente (m%s).

» D, - Didmetro interno (m).

» v - Velocidad tipica de la mezcla por la tuberia (m/s).
Una vez obtenido el diametro interno de la tuberia se debe calcular el didmetro de tuberia normalizado,
para ello se usaran las tablas mostradas en el Anexo 4.Ademas, para la seleccion final del diametro de
tuberia se ha seguido el criterio de unificacién de tuberias de didmetros similares asi como de lineas
consecutivas.
En cuanto a la temperatura y presion de disefio se debe tener en cuenta:
Taiseio = Thominar +10°
Pdiseﬁo = max (Pnominal ’ 1'2 ;Pnominal + 2)
Ademas, para el calculo del espesor de tuberias se sigue el codigo ASME B31.3. Existe una distincion entre
tuberias metalicas y plasticas.

» Tuberias metalicas

P-D
m T W E- S+ Py o
» Tuberias plasticas
P-D
etp_z S+P+ecorr



Donde:

YV V V V V VYV V

e; — Espesor de tuberias (metalica o plastica).

ecorr — Espesor de corrosion de tuberias.

W — Factor de reduccion de esfuerzo de soldadura. Se toma 1.

E - Eficiencia de soldadura segun tipo de soldadura. Se toma 1.

S - Tensién méxima admisible del material.

Y — Coeficiente corrector dependiente del material y temperature de disefio.
P — Presion de diseno.

D — Diametro exterior.
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Tabla 44. Lineas de tuberias L1-L19

S, % E; %\ g § Recorrido de linea Operacion ConOIICIonesDiser”lo E % 5 % %
S SE Eg Inicio Fin P(bar) T(C) P(bar) T (C) = = i 3
1 5,6 (s) 5-001 D-001 1 25 3 35 AIC ] ]
2 20,7 0 TK-001 D-001 1 25 3 35 CPVC 21/2 0,20 40
3 56,3 0 D-001 TK-002 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
4 56,3 0 R-001 R-002 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
5 56,3 0 R-002 R-003 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
6 56,3 0 R-003 CL-001 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
7 (indet) 0 CL-001 Residuo 1 25 3 35 CPVC - - -
8 56,3 0 CL-001 TK-003 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
9 56,3 0 TK-003 FT-001 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
10 56,3 0 FT-001 FT-002 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
11 56,3 0 FT-002 RI-001 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
12 56,3 0 RI-001 TK-004 1 25 3 35 CPVC 4 0,24 40
13 56,3 0 E-001 MX-001 1 60 3 70 CPVC 4 0,24 40
14 56,3 0 MX-001 EL-001 1 60 3 70 CPVC 4 0,24 40
15 22,1 0 EL-001 TK-006 1 80 3 90 CPVC 21/2 0,20 40
16 3,3 0 EL-001 EL-001 1 80 3 90 CPVC 1 0,13 40
17 18,8 0 EL-001 TK-006 1 80 3 90 CPVC 21/2 0,20 40
18 3,6 0 EL-001 EL-001 1 80 3 90 CPVC 1 0,13 40
19 33,1 0 EL-001 D-001 1 80 3 90 CPVC 3 0,22 40
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Tabla 45. Lineas de tuberias 1.20-L.38

N° Caudal  Fraccién Recorrido de linea i Condiciones o ., Diametro
corriente  (m3/h)  de vapor . . Operacion Disefio Material (in) Espesor - Schedule
Inicio Fin P (bar) T (°C) P (bar) T (°C)

20 483,9 1,0 EL-001 TK-008 4 80 6 90 CPVC 4 0,24 40
21 769,1 1 EL-001 Chimenea 1 80 3 90 CPVC 6 0,28 40
22 0,3 0,00 TK-001 EL-001 1 80 3 90 CPVC 1/4 0,09 40
23 18,8 0 TK-006 EV-001 1 80 3 90 A/C 2172 0,20 40
24 16,2 0 EV-001 EV-002 1 152 3 162 A/C 2172 0,20 40
25 13,5 0 EV-002 EV-003 1 120,3 3 130,3 A/C 2 0,15 40
26 11,0 0 EV-003 E-002 1 79,5 3 89,5 A/C 2 0,15 40
27 9413 1 Caldera EV-001 7,6 168,4 9,6 178,4 A/C 5 0,19 40
28 8125,7 1 EV-001 EV-002 0,65 133,3 2,65 143,3 A/C 16 0,25 40
29 18880,0 1 EV-002 EV-003 0,25 93,12 2,25 103,1 A/C 24 0,25 40
30 58180,0 1 EV-003 Venteo 0,07 42,27 2,07 523 A/C 24 0,25 40
31 42 0 EV-001 Purga 7,6 168.4 9,6 178.4 A/C 1 0,13 40
32 2.9 0 EV-002 Purga 0,65 88 2,65 98 A/C 1 0,13 40
33 2.9 0 EV-003 Purga 0,25 93,12 2,25 103,1 A/C 1 0,13 40
34 0,0 0 P-007 R-001 1 25 3 35 CPVC 1/2 0,11 40
35 0,0 0 P-008 R-002 1 25 3 35 CPVC 1/2 0,11 40
36 0,0 0 P-009 R-003 1 25 3 35 CPVC 1/2 0,11 40
37 0,0 0 P-022 MX-001 1 25 3 35 CPVC 1/2 0,11 40
38 18,3 0 " ﬁgg‘ézecion E-002 1 25 3 35 CPVC 2172 0,20 40
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Tabla 46. Lineas de tuberias 1.39-1.56

N° Caudal  Fraccion Recorrido de linea g Condiciones ~ . Diametro
corriente  (m3/h)  de vapor . . Operacion Disefio Material (in) Espesor - Schedule
Inicio Fin P (bar) T (°C) P (bar) T (°C)

39 183 0 " ﬁgg(;;;iion E-003 1 25 3 35 CPVC 2172 0,20 40
40 18,4 0 E-002 Retorno torre refrigeracion 1 40 3 50 CPVC 2172 0,20 40
41 18,4 0 E-003 Retorno torre refrigeracion 1 40 3 50 CPVC 2172 0,20 40
42 4824 1 C-001 TK-008 4 80 6 90 CPVC 212 0,20 40
43 4824 1 E-006 E-007 4 40 6 50 CPVC 4 0,24 40
44 4824 1 E-007 T-006 4 16 6 26 CPVC 4 0,24 40
45 417,5 1 T-006 SD-001 4 16 6 26 CPVC 4 0,24 40
46 410,3 1 SD-001 SD-002 4 16 6 26 CPVC 4 0,24 40
47 410,0 1 SD-002 SD-003 4 16 6 26 CPVC 4 0,24 40
48 410,0 1 SD-003 TK-010 4 16 6 26 CPVC 4 0,24 40
49 410,0 1 TK-010 L-001 4 16 6 26 CPVC 4 0,24 40
50 3,8 0 L-001 TK-012 4 16 6 26 CPVC 1 0,13 40
51 34,0 0 R-004 TK-013 1 16 3 26 CPVC 3 0,22 40
52 33,8 0 P-028 R-004 1 25 3 35 CPVC 3 0,22 40
53 1,7 0 Torre refrigeracion E-007 1 5 3 15 CPVC 12 0,11 40
54 1,8 0 E-007 Retorno torre refrigeracion 1 15 3 25 CPVC 12 0,11 40
55 2,0 0 Torre refrigeracion E-006 1 25 3 35 CPVC 12 0,11 40
56 2,0 0 E-006 Retorno torre refrigeracion 1 40 3 50 CPVC 12 0,11 40
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Tabla 47. Lineas de tuberias L57-L67

Condiciones

corlr\iIZnte ((:ril;?;)l ggﬁ;ﬂ? . eeomdoce Imeé Operacion Disefio Material Dié(fifr‘]‘;tfo Espesor - Schedule
Inicio Fin P (bar) T (°C) P (bar) T (°C)
57 0,8 0 T-006 Retorno torre refrigeracion 1 16 3 26 CPVC 1/2 0,11 40
58 4.6 0 - Retorno torre refrigeracion 1 23,7 3 33,7 CPVC 1 0,11 40
59 0,2 0 TK-011 SD-003 1 35 3 45 CPVC 1/2 0,11 40
60 0,2 0 SD-003 SD-002 1 35 3 45 CPVC 1/2 0,11 40
61 0,3 0 SD-002 Efluente 1 35 3 45 CPVC 1/2 0,11 40
62 11,0 0 E-002 E-003 1 54,75 3 64,75 CPVC 2 0,15 40
63 11,0 0 E-003 TK-009 1 30 3 40 CPVC 2 0,15 40
64 3969,3 1 Caldera E-001 2 120,2 4 130,2 A/C 10 0,19 40
65 4.8 0 E-001 Condensado 2 120,2 4 130,2 A/C 1172 0,15 40
66 6 0 - L-001 3 -15 5 -25 A/C 11/4 0,14 40
67 508,7 1 L-001 - 3 -15 5 -25 A/C 3 0,22 40
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5 SELECCION DE LAS ALTERNATIVAS DE

PROCESO

En esta seccion se pretende analizar y discutir asi como seleccionar las etapas de proceso Optimas y mas
favorables atendiendo a criterios econdmicos, operativos, de seguridad y dimensionados de la planta entre las
alternativas explicadas en secciones anteriores, con el objetivo de realizar una implantacion definitiva de la

planta de produccion de hidroxido de potasio. Por lo tanto, las alternativas a discutir son las siguientes:

» El tratamiento del agua bruta de proceso mediante sistemas de 6smosis inversa o en cambio, procesar

directamente el agua de red.

» El tipo de producto final: cloro gaseoso o hipoclorito de sodio.
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5.1. Discusion entre el tratamiento o no del agua de red.

En primer lugar, para comparar las diferencias en cuanto a etapas o proceso necesario a implementar entre una
alternativa y otra, se presenta un diagrama de flujo (Figura 57 y Figura 57) con objeto de entrar en profundidad

y analizar en base a criterios econdmicos, operativos o de seguridad seleccionar la mejor alternativa.

KCI — H,O

Saturacion Salmuera

H,O
\ 4
4—— Na,CO;
Precipitacion +—— CaCl,
< NaOH Osmosis Inversa
KCI
y
A 4 v
Clarificacion
Saturacion Salmuera
\ 4
4
Filtracion
Intercambio l6nico
\ 4 < HCI
v
Intercambio 16nico
Electrélisis
(—— HCI
\ 4
Electrolisis
Figura 57. No tratamiento del agua de red Figura 58. Tratamiento del agua de red

» Secuencia de etapas de proceso: Desde el punto de vista operativo el tratamiento del agua de red
proporciona una clara ventaja respecto al pretratamiento necesario de la salmuera, es decir, al eliminar

mayoritariamente el contenido de solidos disueltos hasta valores inferiores a 10 ppm, se consigue una
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salmuera mucho mas pura, que con un proceso adicional de intercambio i6nico se alcanzan los valores
minimos admisibles para el tratamiento posterior de la electrolisis. Por lo tanto, algunas etapas

operativas como la precipitacion quimica, la etapa de clarificacion o filtracion se pueden eliminar.

Andlisis econémico de la etapa de pretratamiento de la salmuera: En primer lugar, se analizan
cuantitativamente los costes de inversion (CAPEX). Para ello, se presenta una tabla comparativa
(Tabla 48 y Tabla 49) del coste total que suponen ambas etapas usando el método de Chilton
explicado en detalle en la seccion “6 Andlisis economico”. Los datos economicos de los equipos se
han extrapolado de la Tabla 55. Como se puede ver, el coste total de la etapa de tratamiento del agua
de red supone un ahorro considerable respecto al no tratamiento. En segundo lugar, los costes de

operacion de la planta (OPEX) se analizan de forma cualitativa:

- Cantidad de equipos: El OPEX del proceso de no tratamiento del agua de red es superior ya

que la salmuera precisa de un mayor nimero de etapas para conseguir la pureza requerida.

- Mantenimiento: En la misma linea que el apartado anterior (cantidad de equipos), el proceso de
no tratamiento tiene un OPEX mayor, ya que el mantenimiento principal del sistema de 6smosis
inversa es la sustitucion-limpieza de las membranas una vez alcanzada las horas de trabajo

preestablecidas.

- Consumo de reactivos: El OPEX del proceso de no tratamiento es mayor debido al consumo de
reactivos como Na,CO;, NaOH, CaCl, explicados en la seccion “3.1.3. Tratamiento y

purificacion KOH”.

- Gestion de residuos: Se generan mayor cantidad de residuos sélidos en la etapa de tratamiento
de la salmuera (clarificacion, filtracion, precipitacion). En cambio, la principal desventaja en el
sistema de dsmosis es que para conseguir la pureza requerida en el agua se genera una corriente

de rechazo con alta concentracion de sales.
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Tabla 48. Coste de adquisicion de equipos — Tratamiento de agua de red

Equipo Parametro Valor Coste Unitario (€) Unidades Coste Total (€)
S-001 Volumen (m3) 45,5 25.579 1 25.579
S-002 Volumen (m3) 45,5 25.579 1 25.579

TK-000 Volumen (m3) 117,3 44414 2 88.827

TK-001 Volumen (m?) 99,7 43.059 2 86.118

TK-002 Volumen (m®) 131,2 45.459 4 181.836

TK-004 Volumen (m®) 131,2 45.459 4 181.836
RI1-001 Volumen (m3) 4 5.947 1 5.947
R1-002 Volumen (m3) 4 5.947 1 5.947

SK-001 - - - 1 55.000

Coste Total Directos — Equipos (€) 656.669
Tabla 49. Coste de adquisicion de equipos — No tratamiento de agua de red

Equipo Parametro Valor Coste Unitario (€) Unidades Coste Total (€)
S-001 Volumen (m3) 45,5 25.579 1 25.579
S-002 Volumen (m3) 45,5 25.579 1 25.579

TK-000 Volumen (m3) 117,3 44414 2 88.827

TK-001 Volumen (m?) 99,7 43.059 2 86.118

TK-002 Volumen (m?) 131,2 45.459 4 181.836

TK-003 Volumen (m3) 131,2 45.459 4 181.836

TK-004 Volumen (m®) 131,2 45.459 4 181.836
R1-001 Volumen (m3) 4 5.947 1 5.947
R1-002 Volumen (m3) 4 5.947 1 5.947
R-001 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
R-002 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
R-003 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406

CL-001 Volumen (m3) 112,6 44.055 1 44.055

FT-001 Volumen (m3) 29,8 19.843 1 19.843

FT-002 Volumen (m3) 29,8 19.843 1 19.843

FT-003 Volumen (m3) 29,8 19.843 1 19.843

Coste Total Directos — Equipos (€) 987.307
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Tabla 50. Andlisis Econdmico Pretratamiento Salmuera

Coste Coste No
Costes Directos Tratamiento  Tratamiento

Agua Agua
Equipos 656.669 987.307
Instrumentacion 65.666,9 98.730
Impuestos de ventas 19.700 20619
Transporte 32.833 49.365
Coste Total (€) 774.869 1.165.022
Costes Directos de Instalacion
Cimentacion 92.984 139.802
Obra civil 309.947 466.008
Electricidad 7.748 11.650
Red de tuberias 232.460 349.506
Aislante 7.748 11.650
Pintura 7.748 11.650
Coste Total (€) 658.639 990.268
Costes Indirectos de Instalacion
Ingenieria 77.486 116.502
Gastos de construccion 77.486 116.502
Honorarios del contratista 7.748 116.502
Puesta en marcha 774 11.650
Pruebas de funcionamiento 7.748 11.650
Contingencia 23.246 34.950
Coste Total (€) 271.204 407.757
Costes directos totales tangibles 1.704.713 2.563.049
Costes directos totales intangibles 170.471 256.304
Coste Total de Inversion Fija (€) 1.875.184 2.819.354
Imprevistos 187.518 281.935
Coste Total Capital Fijo Invertido (€) 2.062.702 3.101.289

» Dimensionado de planta: En la misma linea que el apartado anterior, la alternativa de tratamiento del

agua de red, supone un ahorro considerable en cuanto a superficie Gtil para la implantacion de todos

los equipos.

En consecuencia, se puede afirmar que el pretratamiento de la salmuera incorporando la etapa de 6smosis

inversa y sus equipos asociados es el proceso mas eficiente atendiendo a los criterios detallados con

anterioridad.
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5.2. Discusion entre el tipo de producto final: cloro gaseoso o hipoclorito de sodio.

Al igual que en el apartado anterior, se presentan ambas alternativas en los siguientes diagramas de flujos.

Clz CIZ
Enfriamiento Enfriamiento
A A
Secado < H,SO,4 Secado < H,SO,
A A
Licuefaccion Licuefaccion
A A

Almacenamiento

Cloro (g) Conversor '«——— NaOH
A 4
Almacenamiento
Hipoclorito de sodio
Figura 59. Producto: Cloro gas Figura 60. Producto: Hipoclorito de sodio

» Secuencia de etapas de proceso: Desde el punto de vista operativo la principal diferencia radica en la

etapa de conversion, donde se produce la reaccion de cloro gas a hipoclorito sédico.

» Seguridad: Desde el punto de vista de la seguridad, la operacion, el manejo asi como el

almacenamiento de cloro gaseoso presenta una serie de complicaciones y riesgos mucho mayores que
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con hipoclorito de sodio, el cual implica un disefio de un sistema de seguridad y emergencia de mayor
complejidad. De hecho, cuando se produce y almacena cloro gaseoso es necesario implementar un

generador de hipoclorito como medida de seguridad.

» Mercado: La obtencién de hipoclorito sodico como producto final permite una salida de mercado

mucho mds ventajosa debido a las numerosas aplicaciones de este fluido dentro de la industria.

» Analisis econdmico: En primer lugar, se analizan cuantitativamente los costes de inversion (CAPEX).

Para ello, se presenta una tabla comparativa (7abla 51 y
>

>

» Tabla 52) del coste total que suponen ambas etapas usando el método de Chilton explicado en detalle
en la seccion “6 Analisis economico”. Los datos econdmicos de los equipos se han extrapolado de la
Tabla 55. En segundo lugar, los costes de operacion de la planta (OPEX) se analizan de forma

cualitativa:

- Cantidad de equipos: El OPEX del proceso de obtencion de hipoclorito sddico es superior ya

que precisa de una etapa de conversion adicional.

- Consumo de reactivos: El OPEX del proceso de obtencion de NaClO es mayor debido al

consumo de adicional de NAOH en la etapa de conversion.

Tabla 51. Coste de adquisicion de equipos — Producto final: Cloro gas

Equipo Parametro Valor Coste Unitario (€) Unidades Coste Total (€)
TK-008 Volumen (m®) 133,8 45.652 4 182.609
TK-011 Volumen (m3) 34 5.079 1 5.079
TK-012 Volumen (m3) 38,9 38.415 1 38.415
SD-001 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
SD-002 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
SD-003 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
E-006 Area de intercambio (m2) 7,8 5.110 1 5.110
E-007 Area de intercambio (m2) 16 7.867 1 7.867
L-001 Area de intercambio (m2) 33,2 11.326 1 11.326
Coste Total Directos — Equipos (€) 268.772
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Tabla 52. Coste de adquisicion de equipos — Producto final: Hipoclorito de sodio

Equipo Parametro Valor Coste Unitario (€) Unidades Coste Total (€)
TK-008 Volumen (m®) 133,8 45.652 4 182.609
TK-011 Volumen (m3) 34 5.079 1 5.079
TK-013 Volumen (m3) 83,1 34.564 4 138.255
SD-001 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
SD-002 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
SD-003 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
E-006 Area de intercambio (m2) 7,8 5.110 1 5.110
E-007 Area de intercambio (m2) 16 7.867 1 7.867
L-001 Area de intercambio (m2) 33,2 11.326 1 11.326
R-004 Volumen (m3) 41,2 24.100 1 24.100
Coste Total Directos — Equipos (€) 392.712

Tabla 53. Andlisis Econémico

; Coste Cloro . Coste_

Costes Directos Hipoclorito
gaseoso de sodio

Equipos 268.772 392.712
Instrumentacion 26.877,2 39.271,2
Impuestos de ventas 8.063 11.781
Transporte 13.438 19.635
Coste Total (€) 317.151 463.400
Costes Directos de Instalacion
Cimentacion 38.058 55.608
Obra civil 126.860 185.360
Electricidad 3.171 4.634
Red de tuberias 95.145 139.020
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Aislante 3.171 4.634
Pintura 3.171 4.634
Coste Total (€) 269.578 393.890
Costes Indirectos de Instalacion
Ingenieria 31.715 46.340
Gastos de construccion 31715 46.340
Honorarios del contratista 31715 46.340
Puesta en marcha 3.171 4.634
En Pruebas de funcionamiento 3.171 4.634
Contingencia 9.514 13.902
Coste Total (€) 1.11.002 162.190
Costes directos totales tangibles 697.732 1.019.480
Costes directos totales intangibles 69.773 101.948
Coste Total de Inversion Fija (€) 767.505 1.121.428
Imprevistos 76.750 112.142
Coste Total Capital Fijo Invertido (€) 844.256 1.233.571

consecuencia, el proceso seleccionado es el de obtencion de NaClO como producto final.

136



6 ANALISIS ECONOMICO

En esta seccion se pretende analizar y evaluar el coste total de inversion necesario para la implantacion de la
planta de produccion de hidroxido de potasio en cuestion. Para ello, en primer lugar se desglosa las partidas a

evaluar a continuacion.
El coste total de inversion se puede dividir en: costes directos y costes indirectos.
A su vez, los costes directos se pueden desglosar en costes asociados a:
» Equipos:
- Adquisicién de equipos.

- Materiales asociados a la instalacion de los equipos (cimentacion, tuberias, instalacion eléctrica,

controladores, pintura, etc.
- Mano de obra asociada a la instalacion de equipos.
» Edificios de procesos.
» Instalaciones auxiliares:
- Servicios (vapor, aire comprimido, agua de refrigeracion...).
- Edificios auxiliares.
» Terreno:
- Compra del terreno.
- Urbanizacion del terreno.
Los costes indirectos se deben a:
» Equipos:
- Transporte de los equipos a la planta.
- Seguros asociados a los equipos.
- Impuesto aplicado a la venta del equipo.
» Ingenieria.
» Construccion:

- Magquinaria y herramientas de construccion.
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- Carreteras auxiliares.
- Salarios del personal.
» Honorarios del contratista.
» Contingencias.
» Gastos legales (patentes y licencias).

La inversion de una planta quimica depende en gran medida del coste en capital fijo, que suele estimarse a
partir del coste total de los equipos del proceso. Algunos de los métodos de estimacion del capital fijo por

factores se resumen a continuacion:
» Meétodo de Chilton

» Meétodo de Lang: Estima el coste total de la planta con un multiplicador sobre el coste total de los

equipos, que varia segun la planta, por ejemplo FLang = 4.74 para plantas con fluidos.

» Método de Hand: este método es una ampliacion del anterior y consiste en aplicar un factor
multiplicador a cada equipo del proceso de forma individual. Por lo tanto, el coste total es la suma de

los costes modificados de cada equipo.

» Meétodo de Cran: este método es igual que el anterior, pero afade dos términos mas al coste total de la

planta. Uno relacionado con la instrumentacion y otro con los costes indirectos

En este Proyecto se ha seleccionado el método de Chilton debido a que se trata del estudio mas completo. Este
método pondera el valor de los costes de la instalacion con una serie de factores a partir del coste total de los
equipos. El método de Chilton es un método mediante el cual puede extrapolarse el coste de un sistema
completo a partir del coste de los equipos principales del proceso y estimar la inversion fija total con un error

de 10-15% sobre el valor real, por la seleccion cuidadosa de los factores dentro del rango dado.

Los factores de Chilton provienen del estudio de numerosos procesos quimicos existentes, los mas utilizados

se muestran en la siguiente tabla.
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Tabla 54. Factores del método de Chilton

Costes Directos Factor
Equipos 1
Instrumentacion 0,1 Cequipos
Impuestos de ventas 0,03 Cequipos
Transporte 0,05 Cequipos
Costes Directos de Instalacion Factor
Cimentacién 0,12 Chjrectos
Obra civil 0,4 Coirectos
Electricidad 0,01 Coirectos
Red de tuberias 0,3 Chirectos
Aislante 0,01 Chirectos
Pintura 0,01 Coirectos
Costes Indirectos de Instalacion Factor

Ingenieria

0,1 CDirectos

Gastos de construccion

0,1 CDirectos

Honorarios del contratista 0,1 Coirectos
Puesta en marcha 0,01 Chpirectos
Pruebas de funcionamiento 0,01 Chpirectos
Contingencia 0,03 Chirectos
Factor

Costes directos totales tangibles 1
Costes directos totales intangibles 0,1
Imprevistos 0,1

obtienen a partir de las tablas mostradas en el Anexo 5:

El calculo del coste de los equipos se determina a partir de la siguiente correlacion, cuyos valores de K; se

log1g Ca = Ky + K, *10g10(Aa) + K3 * [log1o(44)]?

Ag\"

Como se puede ver en las tablas, la correlacion es valida en un determinado rango. Por lo tanto, si el parametro

del equipo A, esta fuera del mismo se determina el coste a partir de la siguiente ecuacion:

CA:CB.(_> AMAPAT

Ap

» C,: Coste del equipo a calcular.
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Cg: Coste del equipo conocido.

K: Factores empiricos correlacion estimacion econdmica
A: Parametro del equipo a calcular.

Ag: Parametro del equipo conocido.

Ay Correccion por material de construccion.

Ap: Correccidn por presion de operacion.

Ar: Correccion por temperatura de operacion.

YV VYV YV VY VvV V¥V V V

n: Exponente de coste, suele ser 0,6 en la industria quimica.

El coste del equipo conocido Cy se debe actualizar al afio actual debido a la variacion de la inflacion. Para ello,

se utilizan los indices CEPCI mediante la siguiente ecuacion:

CEP Clactual
CBactual = C_Baﬁo x m

Tabla 55. Coste de adquisicion de equipos

Equipo Parametro Valor Coste Unitario (€) Unidades Coste Total (€)
TK-000 Volumen (m3) 1173 44.414 2 86.118
TK-001 Volumen (m®) 99,7 43.059 2 86.118
TK-002 Volumen (m®) 131,2 45.459 4 181.836
TK-003 Volumen (m®) 131,2 45.459 4 181.836
TK-004 Volumen (m®) 131,2 45.459 4 181.836
TK-006 Volumen (m®) 922 42472 2 84.945
TK-008 Volumen (m®) 133,8 45.652 4 182.609
TK-009 Volumen (m3) 53,3 29.572 2 59.144
TK-011 Volumen (m3) 3,4 5.079 1 5.079
TK-012 Volumen (m3) 38,9 44.414 4 38.415
TK-013 Volumen (m3) 83,1 34.564 4 138.255
E-001 Areade intercambio (m2) 36,23 45.278 1 12.326
E-002 Areade intercambio (m2) 9,4 20.116 1 5.486
E-003 Areade intercambio (m2) 40,4 50.835 1 13.709
E-006 Area de intercambio (m2) 7,8 10.207 1 5.110
E-007 Area de intercambio (m2) 16 15.733 1 7.867
EV-001 Area de intercambio (m2) 52,7 365.608 1 235.081
EV-002 Area de intercambio (m2) 52,7 365.608 1 235.081
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EV-003 Area de intercambio (m2) 52,7 365.608 1 235.081
SD-001 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
SD-002 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
SD-003 Volumen (m3) 3,7 6.122 1 6.122
R-001 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
R-002 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
R-003 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
R-004 Volumen (m3) 41,2 24.100 1 24.100
CL-001 Volumen (m3) 112,6 44.055 1 44.055
FT-001 Volumen (m3) 29,8 19.843 1 19.843
FT-002 Volumen (m3) 29,8 19.843 1 19.843
FT-003 Volumen (m3) 29,8 19.843 1 19.843
EL-001 - - - 1 207.000
EL-002 - - - 1 207.000
RI1-001 Volumen (m3) 4 5.947 1 5.947
R1-002 Volumen (m3) 4 5.947 1 5.947
D-001 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
D-002 Volumen (m3) 71 33.406 1 33.406
S-001 Volumen (m3) 45,5 25.579 1 25.579
S-002 Volumen (m3) 45,5 25.579 1 25.579
SK-001 - - - 1 55.000
C-001 Potencia (kW) 107.,6 63.470 1 63.470
L-001 Area de intercambio (m2) 33,2 41.326 1 11.326
J-001 - - 14.867 1 14.867

Coste Total Directos — Equipos (€) 2.913.439

Tabla 56. Andlisis Econdmico

Costes Directos Factor Coste
Equipos 1 2.913.439
Instrumentacion 0,1 Cequipos 291.343
Impuestos de ventas 0,03 Cequipos 87.403
Transporte 0,05 Cequipos 145.671
Coste Total (€) 3.437.859
Costes Directos de Instalacion Factor
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Cimentacion 0,12 Coirectos 412.543
Obra civil 0,4 Chirectos 1.375.143
Electricidad 0,01 Chirectos 34.378
Red de tuberias 0,3 Chirectos 1.031.357
Aislante 0,01 Chirectos 34.378
Pintura 0,01 Chirectos 34.378
Coste Total (€) 2.922.179
Costes Indirectos de Instalacion Factor
Ingenieria 0,1 Coirectos 292.217
Gastos de construccion 0,1 Coirectos 292.217
Honorarios del contratista 0,1 Coirectos 292217
Puesta en marcha 0,01 Coirectos 29.221
Pruebas de funcionamiento 0,01 Coirectos 29.221
Contingencia 0,03 Cpirectos 87.665
Coste Total (€) 1.022.762
Factor
Costes directos totales tangibles 1 7.382.801
Costes directos totales intangibles 0,1 738.280
Coste Total de Inversion Fija (€) 8.121.081
Imprevistos 0,1 812.108
8.933.190

Coste Total Capital Fijo Invertido (€)
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7 IMPLANTACION DE EQUIPOS EN

PLANTA

En esta seccion se muestra la implantacion tridimensional del conjunto de equipos, estructuras, tuberias, etc...,
que conforman la planta de produccion de hidroxido de potasio segun las alternativas de proceso selecionadas

en la seccidn anterior “5 Seleccion de las alternativas de proceso”.

Todos los equipos, tuberias y demas componentes se han implantado a escala real siguiendo los parametros
dimensionales detallados en secciones anteriores “4.4. Disefio de equipos” y “4.5. Diserio de tuberias”. La

herramienta utilizada para ello ha sido el software de disefio AutoCad Plant 3D.

A continuacion, se muestran una serie de figuras donde se identifica el conjunto de equipos con sus respectivos
TAG’s segun los diagramas P&ID que aparecen en la seccion “3.2. Descripcion del proceso”. Para mayor

informacion, consultar diagramas.
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Figura 61. Implantacion de equipos (TAG's)
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Figura 62. Almacén de Big Bag’s 1-2 Figura 63. Edificio de oficinas

Figura 64. Bascula Figura 65. Punto de descarga de KOH 50%
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Figura 66. TK-000 Figura 67. TK-001 Figura 68. TK-002 Figura 69. TK-003

Figura 70. TK-006 Figura 71. TK-009 Figura 72. TK-008 Figura 73. TK-0013
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Figura 74. Area de purificacion de Cl, Figura 75. Area de electrolisis
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Figura 76. Area de purificacion de KOH Figura 77. D-001 || D-002
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Figura 78. R-001 Figura 79. SK-001
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Figura 80. Vista “SW Isometric”
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Figura 81. Vista “NE Isometric”
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ANEXOS

Anexo 1: Metodologia de calculo de Tolvas
La metodologia de disefio de tolvas se detalla a continuacion:

1. Seleccion de la geometria de la tolva.

2. Dimensiones de la tolva. En la Figura 45 se pueden observar las medidas a especificar para completar
el disefio de la tolva.

En primer lugar, se fijan las magnitudes D y B, ademas de seleccionar el a&ngulo de disefio de la tolva. Para

ello:

2.1. Elegir tipo de material y dngulo de friccion (®). Se selecciona el material a almacenar o se
considera el material que mas se asemeja a las caracteristicas de las particulas a almacenar. En

relacion al angulo de friccion, considerando chapa de acero se obtiene un rango entre ® = 30°-

45°,

material Specific | Weight in Ibs.| Weight in lbs.| Angle
Gravity | [percu.ft) | (percu.yd) | of Repose

Salt Cake 1.44 20 2430 30-45
Salt, coarse 0.80 &0 1350 30-45
Salt, fine 1.20 78 2025 30-45
Sand, damp 1.92 120 3240
Sand, dry 1.60 100 2700
Sand, loose 1.44 20 2430
Sand, 1.68 105 2835
rammed
Sand, wet 1.92 120 3240
Sand, wet 2.08 130 3510
packed

Figura 82. Angulo de reposo de materiales (20)

2.2. Fijar el angulo de disefio segun geometria y dngulo de friccion con objeto de garantizar el flujo en

masa.
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Figura 83. Angulos de disefio tolva troncopiramidal

Una vez fijadas dichas magnitudes, es posible determinar la altura de la tolva haciendo uso de las

siguientes expresiones.

b= D
°" (2-tan®)
he = B
B~ (2-tan0)
h=h, — hg

3. Capacidad de la tolva

_h

VT - 3 (Al +A2 +1[A1'A2)
Dénde:

» A;: Seccion rectangular de la cara superior de la tolva troncopiramidal.

» A, Seccion rectangular de la cara inferior de la tolva trocopiramidal

$-001
$-002
H
D
h
B ho
h \\“‘ ; /‘;

Figura 84. Dimensiones Silos
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Anexo 2: Metodologia de calculo de Tanques de Almacenamiento

Conocidas las bases de partida, es decir, las especificaciones de temperatura y presion de operacion, caudal de
trabajo, composicion... de la corriente de entrada al tanque de almacenamiento se puede realizar el

dimensionado del mismo siguiendo la siguiente metodologia de célculo:

1. Capacidad de almacenamiento.

V=V,- (1+1)
DZ
VC=T['T' H
I D2 hcab
V.. =
h 6
Ve=V.+2- Vy

Doénde:
> Vi Volumen teérico del equipo en m’
f: factor de seguridad expresado en tanto por uno. Suele considerarse un 20%.
V:Volumen del equipo necesario en m’
V.: Volumen del cilindro en m’
V,.: Volumen de la cabeza en m’
V1: Volumen total del equipo en m’
H: Altura del cilindro

D: Diametro del cilindro

vV VYV YV VY V¥V ¥V V V

hea: Altura de la cabeza en m

Los siguientes calculos se realizan siguiendo las directrices marcadas por ASME Section VIII, Division 1,

paragraph UG-27, usado para detrminar el espesor de pared y presion de disefio de la pared de depositos.
2. Presion de disefio. Debe ser mayor que la presion maxima de estas ecuaciones:
P> 1,1 Ppax

kg
P>1,1 Phax + 1@

Doénde:
» P: Presion de disefio en kg/cm?2

» P Presion maxima de operacion en kg/cm?2.
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3.

Doénde:

4.

5.

Doénde:

6.

Temperatura.

>

>

>

T=T+ Tamp

T: Temperatura de disefio en °C
Ty Temperatura maxima de operacion en °C.

Ty Temperatura ambiente en °C.

Espesor de pared carcasa. Se considera forma cilindrica

P.-R
=S E_o06p  leor
o_S Et
R+ 0,6t

Espesor de pared cabeza-fondo. Se considera forma elipsoidal 2:1

vV VYV VY V¥V

>

>

ty, = P-D +t
h = 2. s E—o02p  ©or

_2-S-E-t
~ D+0,2t

t,: espesor de pared cuerpo cilindrico, pulgadas

ty: espesor de pared cabeza, pulgadas

teor: €Spesor de corrosion, pulgadas. Se toma 0,125 in.
R: radio interior, pulgadas

S: tension maxima admisible del material, kg/cm2. Se toma Carbon Steel SA-285 Grado C,
13.800 Ib/pulgada’(21)

E: Eficiencia de soldadura segun tipo de soldadura. Se toma 1.

P: presion de disefio, Ib/pulg’

Seleccion del material.
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Anexo 3: Metodologia de calculo de Agitadores

El disefio y calculo de los agitadores se ha llevado a cabo siguiendo una serie de proporciones geométricas

para determinar el sistema de agitacion (19).

Dy 1 B 1 w
D 4 D Dy
Posteriormente, se procede a calcular la potencia requerida por el motor del agitador:

P=Np-D3-N3-p
b P
"o

El siguiente paso consiste en determinar el didmetro del eje de transmision:

1

o fei

T Sy

Ty = B
w
Dénde:
» D, — Diametro del agitador (m)

B — Ancho de la placa deflectora (m)
E - Distancia del fondo del tanque hasta el rodete
S — Separacion entre agitadores (m)
W- Ancho del agitador de paletas (m)
P.,— Potencia del motor eléctrico (W)
n — Eficiencia

N — Velocidad de rotacion del agitador (rpm)

vV VYV Vv ¥V VY ¥V VYV V

Np — Numero de potencia, se obtiene de forma grafica en funcion del nimero de Reynold y el

tipo de agitador.
D — diametro del eje de transmision (m)
N¢— Factor de seguridad

T, — Torque medio (Nm)

vV V VY V¥

Sy — Resistencia a la fluencia del material (Pa)
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» w— Velocidad angular (rad)

B
r :\_
D-gOl J\
D-(02
H

Dal ils

E| |« D sl

Y \ / ¢ hcab

Figura 85. Dimensiones agitador mecanico
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Anexo 4: Metodologia de calculo de Evaporadores
» Nuamero de tubos del evaporador
Dy = Dext — €t
L = Liubo — 2 €est — 2 - €Xpy

A

N=———
m- Dy L

» Placa de tubos. Se trata de la estructura que ofrece estabilidad mecanica a los tubos ante cambios de

presion y temperatura.
paso = Dey + Lig + hy + hyg

_ 0,866 - paso®- N

At B 'f

At'4

Dplaca

e

» Entrada/salida de vapor y linea de condensado

» Espacio de vapor. Es la zona superior entre la zona de tubos y el limite superior del evaporador.

h=f,- L
» Espesor de la carcasa.
P- Dy
e. = m +C
» Diametro de la zona superior.
D,. = Azsﬂ- 4 I 1T-D+ntgap

» Diametro de la zona inferior.
D, =0,25- Dplaca

» Altura de las zonas conicas superior e inferior.
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Doénde:

vV Vv Vv VvV ¥V VY Vv ¥V V V¥V VY VYV V V V

vV VYV VYV V¥V VYV V

Dplaca - Dzs

hConos = tan 6 - >

D,, — Diametro medio del tubo en m.

D, — Diametro exterior del tubo en m.

e, — Espesor del tubo en m.

€.t — Espesor de la estructura que contiene los tubos en m.
exp; — Permisividad de expansion del tubo en m.
L — Longitud efectiva del tubo.

N — Ntmero de tubos.

A — Area de transferencia de calor en m’.

Paso — Paso del tubo en m.

h; — separacion entre tubos en m.

h,, — espacio libre del agujero en m.

A,— Area ocupada por los tubos en m’.

B — Factor proporcional.

f— factor de seguridad.

Dpiaca — Didmetro de la placa en m’.

Doyt —didmetro entrada/salida de vapor en m.
vap

Q; — Caudal volumétrico en m’/s.

V.ap — velocidad del vapor entrada/salida en mys.
h — Altura del espacio de vapor en m.

fi, — Factor de seguridad.

e. — Espesor de la carcasa en m.

hcono; — Altura de la zona conica superior/inferior en m.
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Anexo 5: Metodologia de calculo Resinas de Intercambio Ionico
La metodologia de disefio que se ha llevado a cabo es la siguiente:

» Volumen del lecho de la resina

_E.f

Vo =
R™ SFR

. Vr
Cantidad = —
Vs

» Duracion del ciclo. Debe ser igual al tiempo requerido para llenar el depésito. La resina seleccionada
debe demorarse t (h) en agotarse. Si la capacidad operative es menor que la capacidad total, entonces
la resina cumple este requisito. Si no es asi, se debe buscar otra resina con mayor capacidad de

intercambio 16nico o tener columnas en serie.

V-
t=——
Q11
» Capacidad operativa de intercambio i6nico. La siguiente expression se obtiene realizando un balance
de materia.
(Co—Cy) - Quy
CR =
Vr
» Dimensionado de la columna.
P D?
€T 4
» Altura del lecho
\%
hl = —R
Ac

» Expansion del lecho por hinchazdn de 1a resina (swelling)

Emax =y fow

> Altura del lecho hinchado

> Fraccion del lecho utilizado

» Longitud del lecho no utilizado
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hy = hjex — X - hyey

» Freeboard o camara de expansion. Suele oscilar entre el 50-75% de la altura del lecho. Se trata de la
altura minima recomendable que debe exisitir por encima de la resina con objeto de que los

fendomenos de expansion durante la etapa de retrolavado se efectie de forma correcta.

hlex

f

% Expansion = - 100

Freeboard = hf — hyjey
» Altura cilindrica de la columna.
h¢ = hyex + freeboard + hgeg
Por ultimo, se procede a realizar el disefio operativo de cada una de las secuencias de operacion.

» Retrolavado. La velocidad de retrolavado se obtiene de los datos proporcionados por el fabricante de

la resina y depende de la temperatura asi como del porcentaje de expansion del lecho. En la Figura 86

se muestra la resolucion grafica.

Qq =va- Ac
Va=0Qq- tg
120
100 ~
20 =
5 s" /,.r’//
E_ . = A 2070
2 o o~ ,.r;;
" - _— 40°C
20 —
0 — —
0 3 10 s

Linear velocity (m/h)

Figura 86. Velocidad de retrolavado
» Regeneracion.
Qreg = RFR - Vi

_ Qreg

Vreg = A

C

Para obtener el volumen de la solucion regenerante es necesario determinar en primer lugar la cantidad de sal y

agua de la misma.
Mmyc) = [H] - Vg
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100
Mpy20 = Mycy - <_

— Mpyq)
ch1>

_ My + Myyo

reg
Psol

El tiempo de regereneracion se obtiene:

Vreg

treg B Qreg

» Conversion. El fluyjo de la salmuera y la velocidad de regeneracion se obtienen a partir de las

siguientes expresiones:
Qcon = CFR - Vg

_ Qcon

VCOII -
A
C

Para obtener el volumen de la solucion regenerante es necesario determinar en primer lugar la cantidad de sal y
agua de la misma.
myac) = [Na] - Vg

100

XNacCl

Mpy20 = Mpyacl * ( ) — MNac)

_ Mpnac) + Myp0
Vcon -

Psol

El tiempo de regereneracion se obtiene:

_ Veon

tCOI’I - Q
con

» Lavado. En esta etapa se produce el desplazamiento del volumen regenerante de la columna a la

misma velocidad y tiempo de regeneracion con agua tratada.

VL = ZBV VR
VL
QL—E

Dénde:
» V; — Volumen de i (lecho, lavado, conversion,) expresado en m’
> Q- Caudal de corriente o etapa i expresado en m’

., . 3
» C;— Concentracion componente i expresado en kg/m
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> A;— Area expresada en m’

» Fsw—Factor de swelling (hinchamiento). Se toma de las propiedades caracteristicas de la resina

» t;— Tiempo de etapa I expresado en h.

Fy Rl_ml rs
freeboard RI-002
-l D .
¥ 1 |h,
hlen

Figura 87. Dimensiones resinas de intercambio RI-001 y RI-002
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Anexo 6: Metodologia de calculo Serpentin

El procedimiento de disefio del serpentin es el siguiente:

En primer lugar, se calcula el calor generado en la reaccion y el area minima para el disefio del serpentin.
Q = AHp x myg

A=
UxF x DTLM

El calor de reaccion se disipa mediante una corriente de refrigeracion (Ej: agua de enfriamiento en el Reactor

R-004), cuyo caudal se determina mediante la siguiente expresion:
Q = My20 X P20 X (Tsar — Tent)
A continuacion se muestran las ecuaciones usadas para el disefio del serpentin.

Dy = D — 2xB — 2xBf — dyupo

Lpetice = Nesp X +/ p? + (r x Dy)?

Zc=px Nesp + dtubo
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Anexo 7: Metodologia de calculo Intercambiadores de calor

La metodologia de calculo para el disefio de los intercambiadores de calor de carcasa y tubo se basa en el

método F-DTLM. Los pasos a seguir se exponen a continuacion:

En primer lugar, se determina la temperatura media logaritmica del equipo. Para ello usaremos el diagrama de

la Figura 88 (Ejemplo intercambiador E-001):

ATg — ATs _ (Teg — Trs) — (Tes — Tre) _ (Toa — Tiz) — (Tes — Tio)

AT, - - —
m(GE)  ow(EmE) in (G2 =)

ATml =

Siendo:
» T¢; — Temperatura del fluido caliente a la entrada/salida
» Tp; — Temperatura del fluido frio a la entrada/salida

» AT, — Diferencia de temperaturas media logaritmica

140 140
120 L l 120
O 100 100 O
£ g0 g0 £
g g
5 60 60 5
E 40 40 E
20 20
0 : 0
Longitud

Figura 88. Distribucion de temperaturas E-001
En segundo lugar, se procede a obtener el factor F de forma grafica (Usar Figura 89) con los valores de:

AT fluido dentro tubos  Tgs — Trg

ATyax Teg — Tre

_ Capacidad fluido dentro tubos  Tcg — Tcs
~ Capacidad fluido fuera de tubos ~ Tgs — Tgg

En el caso de que se produzca cambio de fase, se considera F=1.
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(b) Two-shell passes and 4. 8. 12_ etc. (any multiple of 4), tube passes
Figura 89. Graficos correlacion factor F
El area de transferencia se calcula a partir de la expresion de la potencia del intercambiador:
Q=U-A-F- ATy,
Q=my; - cpyz - (Tiz — Tiz)

Doénde:

> U: Coeficiente global de transferencia (W/m*K)

> A: Area de intercambio (m?)

» Q: Calor intercambiado (W)

A continuacion, se calcula la longitud y el nimero de tubos por pasos.

A A N,
R

N, =
¢ Atubo

El calculo del diametro se realiza teniendo en cuenta la velocidad del fluido y el flujo masico por tubo:

m _myp U= 4+ Myzrypo
12tubo —
N¢ p- T Dlnt

El espesor minimo de los tubos se determina siguiendo el codigo ASME para tuberias a presion:

o P-D
mnT 2L (S E-WH+P-Y)
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Tanto el didmetro interior como el espesor de los tubos se corrigen en funcion de los tamafos estandar de

tuberias. El patron de los tubos se selecciona entre las opciones representadas en la Figura 90 propuestas por la

% & B

Triangular Rotated Square
o Triangular Rotated
Square

Figura 90. Disposicion tipica de los tubos en intercambiadores de calor de carcasa y tubos

A continuacion, se procede a determinar el didmetro de la carcasa:
) 1
CL Ag - (PR)* - Dext \?
Dg = 0,637 - .
S /c P < L

» Dg: Diametro interior de la carcasa

Dénde:

» CL: Constante de la disposicion de los tubos. CL=1 si estan orientados a 90-45°; CL=0.87 si estan

orientados a 30-60°

CTP: Constante en funcion del niimero de pasos por tubo

Ay: Area exterior total de los tubos

PR: Relacion de distancias entre ejes de tubos contiguos. PR=P1/D,

D.y: Didmetro exterior de los tubos

vV V VY V V¥V

L: Longitud de tubo

Tabla 57. Valor de la constante CTP

NOmpeg:&eb gasos CTP
1 0,93
2 0,9
3 0,85
4 0,813

Por tltimo, se procede a la seleccion de los cabezales (frontal y posterior). Para ello se siguen los disefios

propuestos por la norma TEMA en la Figura 91.

El espesor y la longitud de los cabezales vendran determinados por la siguiente expresion:
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C.p My 2tubo
. U p
=d- S E Lcabezal = 1.3 "Dy

Doénde:
» D — Diametro interno del cabezal
C — Coeficiente seglin la configuracion del cabezal (Figura 92)
Leabezat — Longitud minima del cabezal
m5upe — flujo masico que circula por los tubos

u— Velocidad del fluido por los tubos

vV V VYV V V

Dg — Diametro de la carcasa

Figura 91. Tipos de cabezales

e—Centar of weid

tymin. - 22, , ¢
Fonien, = 0.37% in. (30 mm)

¥
by 1 Tangent ¢, ¢
$ o U a ) X/ for <11 in. (38 mm)
-3 =3ty d PR min, - 0251, for
ol e |} 1, » 1Yy in. (38 mm)
Tapee" ) d ¢ | by but need not be greater
-*—' T L than ¥ in. (18 mm)

C-0Vex C-on C«03m é-on

C-omn Cmin - 020 C-0200r01d
(LY b1 b2 o

fyy = 2, min_nor kess than 126,
' but neod not be greater than ¢

Sketches {a), i), and igi ciecutar covers, C - 0.33m, Coip, =~ 020
@ o " i@

Figura 92. Valor de C seglin la configuracion del cabezal

168



Anexo 8: Metodologia de calculo Torres de Secado
La metodologia de disefio es la que se detalla a continuacion:
» Diametro de la columna.

Este parametro dimensional depende principalmente del flujo de gas y liquido a tratar, asi como de sus
propiedades fisicas, composicion de corrientes y tipo de relleno. Primero, a partir de las siguientes expresiones
con cardcter adimensional se determina la velocidad masica del gas y haciendo uso del grafico expuesto en el

Anexo 10: Correlacion generalizada para inundacion y caidas de presion en columnas de relleno

Gx, | _Pg
Gy P1— Pg
Gy Byt

g (p1—pg) - pg

Doénde:

> G;— Velocidades masicas del liquido y gas a tratar (kg/m’-s)
p: — Densidad corriente liquida y gas expresada en kg/m’.
g — Aceleracion de gravedad (m/s?).

F, — Factor de empaquetamiento expresado en m’. Ver Anexo 2.

vV V VYV VYV

Lx — Viscosidad del gas

Una vez determinada la velocidad masica del gas (G,) y asumiendo que la velocidad de operacion serd la
mitad de la velocidad de inundacion, asi como que la geometria de la columna es circular se calcula el

diametro de la torre:

Storre =

N|2Q| ms :
N

» Altura de la columna.

Primero, se determinan las fracciones molares de agua (en base exenta) en la corriente de entrada y salida de

cloro.
Y, _ Xh2045
H2045 =7 o —
— Xh20,45
Y. _ Xh2046
H2046 =7 —
— Xh20,46

La relacion Ly/Gyminima es la que haria que se alcanzase el equilibrio en el fondo de la torre.
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LS _ YHZOA—S - YH20,46

G, min YH213,45 — Xi120.46
El caudal molar de acido sulftirico que circula por la torre es:
Q45 P
Gs = (1 - xh20,45) : W

Se asume un caudal 6ptimo de L un 30% superior al minimo:

L.=1,3 Ls
S ) Gs

min

A continuacion, se determina el factor de absorcion y el factor residual

L

A=—2
H -G,
Y,

R — H20,45
YH20,4-6

Suponiendo que la linea de equilibrio es recta el numero de unidades de transferencia sera:

- =ln[R(1—%1)+%]
=7

El factor de carga de la columna es:

F= (&) Mcloro'P
S R-T

Con este factor de carga se obtiene Hpg haciendo uso del grafico mostrado en el Anexo 12: Grdfico factor de

carga-HOG columnas de relleno y en consecuencia la altura total del relleno es:

Z = Hpg - Nog
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Anexo 9: Metodologia de calculo Eyectores de vapor

A continuacion, se muestran las figuras graficas que se han utilizado para el disefio de los eyectores de vapor

explicados en el apartado 4.4.14.

200 200
1.00 1.0 1.0
1.80 1480
1.70 170 =
g 180 T 180 - =~ T
g 180 mEEE 150 % # -
£ 140 TR 140 § =~
'Jf 1.30 1 1.30 '; 1 —
E 120 T 120 3 8 s ~11
§ 110 o B =
w100 L =
i 0 w o2
$ @ & § : ]
E ) o 8
B0 &0 [
" HHew 3 &
40 o *
a0 _Weight of Gas M a0
o F & Rafio = NeightofAr ] =0 .
i T T o ey n e 40 5o oo
o 10 20 a0 40 50 60 70 an an 100 10 120 130 140 Inlst Teﬂ'ﬂe 0
Melecular Weight )
Figura 93. Ratio peso molecular Figura 94. Ratio temperatura de entrada
0s f =18
08 / = o
By ESY
] o1 3 5
§ o2 - 3
i 0e < — 30 ;
Ylaw %9 3 8
3 E:_ - ¥ 7 1 -
:F § ] Jo}
| v — 40
— 10000 =3 a
¢ F F Y & - 3
w | S J
g I } v} 3, &
! — 40 a 20 J‘ b | 50 -
& r & .. 3 - 2
% Ex § 5 : j —je0 5
é F ' ; -
§ e 43 - §
b 100 LI -_.. &
iF .3 == Lo R
f L ® v = =
| =
@ — 50
L - 40 -
? . — %0
o 3

Figura 95. Relacion del flujo de vapor a flujo de vapor de agua saturado
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Anexo 10: Correlacion generalizada para inundacion y caidas de presion en columnas de

relleno (21)

0.4 i}
R
L Inundacion
= NN aproximada
0.2 ’200 : :
% g Ap Wi _gayyqpn M
"~..~H\\ z om
0101400 = inHy0 _ | 334, 100 ™
0.08 |— 5 B : =
09 200 \":\‘t |
— -~
-*
0.04 - % |
! \\ NN
~ LOO
“.ls 002 T~ A
= N %
CUlg | \\ [
S e 50
O N
< o0l i = — NN
0.008 b mvw
= Caida de presion del gas
0.006 N/m? b\
m i
0.004 \\\ \\\:N \
N NAN N
0.002 \ % \
0.001 J
0.01 0.02 0.04 0.1 0.2 04 1.0 2 4 10
Ll
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Anexo 11: Factor de empaquetamiento columnas de relleno

Nominal  Surface Packing
size, area factor,
Name Material mm m¥/m* % Voids m-!
Intalox saddles M (No. 25) 97 135
“IMTP” (No. 40) 97 24
(No. 50) 98 59
Pall rings* M 16 — 2 266
25 205 94 184
38 130 95 131
50 115 96 88
90 92 97 59
Pall rings* P 16 340 87 310
25 205 90 180
50 130 91 131
90 100 92 85
Intalox saddles c 13 625 78 660
25 255 77 197
50 118 79 98
75 92 80 70
Intalox saddles P 25 206 91 131
50 108 93 92
75 88 94 59
Raschig rings 5 13 370 64 1900
25 190 74 587
38 120 68 305
50 92 74 213
75 62 75 121
Raschig rings M 19 245 80 730
25 185 86 470
38 130 90 270
50 95 92 187
75 66 95 105
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Anexo 12: Grafico factor de carga-Hog columnas de relleno

100
B0 50
10 = 10

parameter = head pressure p /mbar
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Anexo 13: Tablas medidas tuberias (20)

DIAMETRO DIAMETRO ESPESOR PESO ESTAMDAR CEDULA DIAMETRO ESPESOR PESO

NOMINAL EXTERIOR LBS | PIE (5TD) EXTERIOR KG/MTS

INCH NOMINAL EXTRA-

SIZE STRONG

PULGADAS (¥S) M.

1/8 0.405 0.068 0.24 STD 40 10.30 1.73 0.36
1/8" 0.405 0.095 0.3 X8 80 10.30 2.4 0.47
1/4" 0.540 0.088 042 STD 40 13.70 2.24 0.63
1/4 0.540 0.119 0.54 xS 80 13.70 3.02 0.08
38 0675 0.091 057 STD 40 17.10 2.3 0.84
3/8 0675 0.126 0.74 x5 80 17.10 3.20 1.10
1/2° 0.840 0.109 0.85 STD 40 213 207 1.27
1/2 0.840 0.147 1.09 XS 80 213 3.73 1.62
172 0.840 0.188 1.31 160 213 4.78 1.95
12 0.840 0.294 1.1 XXS 213 747 2.58
34" 1,050 0113 113 STD 40 26.7 2.87 1.69
34 1.050 0.154 1.47 xS 80 26.7 3.91 22
34" 1,050 0.219 194 . 160 26.7 5.56 29
34 1.050 0.308 2.44 XX3 26.7 7.82 3.64
1 1315 0133 1.8 STD 40 334 3.38 25
1 1315 0179 217 X8 80 334 4.55 3.24
1 1315 0.250 2.84 160 334 6.35 4.24
1 1315 0.358 3.66 XXS 334 9.09 5.45
11/4° 1,660 0.140 227 STD 40 422 3.56 3.39
11/4° 1.660 0.191 3 xS 80 422 4.85 4.47
11/4° 1,660 0.250 3.76 160 422 6.35 5.61
11/4° 1.660 0.382 5.1 XX5 422 9.7 1.77
112 1.900 0.145 272 STD 40 48.3 3.68 4.05
1172 1,500 0.200 3.63 xS 80 483 5.08 5.4
112 1,900 0.231 4.86 160 48.3 714 7.25
112 1.900 0.400 6.41 XXS 48.3 1015 9.56
A 2375 0.154 3.65 STD 40 60.3 3.9 5.44
2 2375 0.218 5.02 xS 80 60.3 b.54 7.48
A 2375 0.344 7.46 . 160 60.3 8.74 1.1
2 2,375 0.436 903 XXS 60.3 11.07 13.44
212 2.875 0.203 5.79 STD 40 73.0 5.16 8.63
212 2.875 0.276 1.66 X8 80 73.0 7.0 1.4
212 2.875 0.375 1001 160 73.0 9.53 14.9
212 2.875 0.552 13.69 XXS 3.0 14.02 20.39
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DIAMETRO DIAMETRO ESPESOR PESD ESTAMDAR CEDULA DIAMETRD ESPESOR PESO

HOMINAL EXTERIOR LBS /PIE (5TD) EXTERIOR HG/MTS

INGH NOMINAL EXTRA-

SIZE STRONG
k) 3,500 0.216 7.58 STD 40 88.9 5.49 11.29
3 3,500 0.300 10.25 X8 80 88.9 7.62 158.27
¥ 3,500 0.438 14.32 . 160 88.9 11.13 21.35
3 3,500 0.600 18.58 XXS 88.9 15.24 27.68
312 4.000 0.226 9.1 STD 40 101.6 5.74 13.57
312 4.000 0.318 12.50 XS 80 101.6 B8.08 18.63
4 4.500 0.237 10.79 3TD 40 1143 6.02 16.07
& 4.500 0.337 14.98 x5 80 114.3 8.56 22.32
4 4.500 0.438 19.00 120 114.3 11.13 28.32
& 4.500 0.531 22.51 L 160 114.3 13.49 33.54
th 4.500 0.674 27.54 XXS 114.3 17.12 41.30
5 5.563 0.258 14.62 STD 40 141.3 6.55 21.77
5 5.563 0.375 20.78 X8 80 141.3 9.53 30.97
5 5.563 0.500 27.04 120 1413 12.70 40.28
5 5.563 0.625 32.96 . 160 1413 15.88 49.11
5 5.563 0.750 38.55 XXS 1413 19.05 57.43
6 6.625 0.25 17 s . 168.3 6.35 25.4
6 6.625 0.28 18.97 STD 40 168.3 71 28.26
6 6.625 0.432 28.57 xS 80 168.3 10.97 42.56
6" 6.625 0.562 36.39 120 168.3 14.27 54.2
6 6.625 0.719 45.35 . 160 168.3 18.26 67.56
6" 6.625 0.864 53.16 XX8 e 168.3 21.95 79.22
g 8.625 0.250 22.36 20 219.1 6.35 33.31
g 8.625 0277 24.70 - 30 219.1 7.04 36.81
g 8.625 0.322 28.55 3TD 40 219.1 B8.18 4255
8 8.625 0.406 35.64 . 60 2191 10.31 53.08
g 8.625 0.500 43.39 XS 80 219.1 12.70 64.64
g 8.625 0.594 50.95 100 2191 15.09 75.92
g 8.625 0.719 60.71 120 2191 18.26 90.44
g 8.625 0.812 67.76 140 2191 20.62 100.92
g 8.625 0.875 7242 XXS . 219.1 22.23 107.92
g 8.625 0.906 74.69 160 2191 23.01 111.27
10° 10.750 0.250 28.04 20 2731 6.35 .77
10° 10.750 0.307 34.24 30 273.1 7.80 51.03
10° 10.750 0.365 40.48 STD 40 2731 9.27 60.31
107 10.750 0.500 54.74 X5 60 2731 12.70 81.55
10° 10.750 0.594 64.43 80 2731 15.09 96.01
10" 10.750 0.719 7703 100 273.1 18.26 114.75
10° 10.750 0.844 89.29 120 2731 21.44 103.06

176




DIAMETRO DIAMETRO ESPESOR PESO0 ESTANDAR CEDULA DIAMETRO ESPESOR PESO
NOMINAL EXTERIOR L85 [ PIE (8TD) EXTERIOR KG/MTS
INCH NOMINAL EXTRA-
SIZE STRONG M
10 10.750 1 10413 XXS 140 2731 2540 155.15
10" 10.750 1125 115.64 160 2731 28.58 172.33
12 12,750 0.25 33.38 20 323.9 6.35 49.73
12 12,750 0.33 43.77 . 30 3239 8.38 65.2
12 12,750 0.375 49.56 STD . 3239 9.53 73.88
12 12,750 0.406 53.52 40 3239 10.31 79.73
12 12,750 0.5 65.42 X5 . 323.9 12.70 97.46
12 12,750 0.562 73.15 60 3239 14.27 108.96
12 12,750 0.688 88.63 80 3239 17.48 132.08
12¢ 12,750 0.844 107.32 100 3239 21.44 159.91
12 12,750 1 125.49 120 323.9 2540 186.75
12 12,750 1.125 139.67 140 3239 28.58 208.14
12 12,750 1.312 160.27 160 323.9 33.32 238.76
14 14.000 0.250 36.71 10 355.6 6.35 54.69
14 14.000 0.312 45.61 . 20 355.6 7.92 67.90
14 14.000 0.375 54.57 STD 30 395.6 9.53 81.33
14 14.000 0.438 63.44 40 355.6 11.13 94.55
14 14.000 0.500 72.09 X5 3556 12.70 107.39
14 14.000 0.594 85.05 60 355.6 15.09 126.71
14 14.000 0.750 106.13 80 395.6 19.05 150.10
14 14.000 0.938 130.85 100 355.6 23.83 194.96
14 14.000 1.094 150.79 120 355.6 27.79 224.65
14 14.000 1.250 170.21 140 355.6 3NT5 253.56
14 14.000 1.406 189.11 160 395.6 35.71 281.70
16 16.000 0.250 4205 10 406.4 6.35 62.64
16 16.000 0.312 52.27 . 20 406.4 7.92 77.83
16 16.000 0.375 62.58 STD 30 406.4 9.53 93.27
16 16.000 0.500 82.77 XS 40 406.4 12.70 123.30
16 16.000 0.656 107.5 60 406.4 16.66 160.12
16 16.000 0.844 136.61 80 406.4 21.44 203.53
16 16.000 1.031 164.82 100 406.4 26.19 245.56
16 16.000 1.219 192.43 120 406.4 30.96 286.64
16 16.000 1.488 223.64 140 406.4 36.53 333.19
16 16.000 1.594 204.25 160 406.4 40.49 365.35
18 18.000 0.250 47.39 10 457.0 6.35 70.57
18" 18.000 0.312 58.94 20 457.0 7.92 87.71
18" 18.000 0.375 70.59 STD 457.0 9.53 105.16
18" 18.000 0.438 82.15 30 457.0 11.13 122.38
18" 18.000 0.500 93.45 X5 457.0 12.70 139.15
18" 18.000 0.562 104.67 40 457.0 1427 155.80
MAMETRO MAMETRO ESPESOR PESD ESTANDAR CEDULA DIAMETRO ESPESOR PESD
NOMINAL EXTERIOR LBS [ PIE (STD) EXTERIOR KG/MTS
INCH NOMINAL EXTRA-
Size PULGADAS sw M.
18 18.000 0.75 13817 &0 457.0 19.05 205.74
18 18.000 0.938 170.92 80 457.0 23.83 254.55
18" 18.000 1.156 207.96 100 457.0 29.36 309.62
18 18.000 1.375 24414 120 457.0 34.93 365.56
18" 18.000 1.562 27422 140 457.0 39.67 408.26
18 18.000 1.781 308.5 160 457.0 45.24 459.37
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Anexo 14: Parametros para el calculo de coste de adquisicion de equipos

C of Data (withoun elocirks mobors|
C: of Type K ) Ky Fasacs Flanss Fiums Wil KW) WKWV
Contrifugal 2,285 i,3504 D027 i 58 15 450 3000
[l 2,285 i,3504 D027 iz : K1 159 450 3000
Riotary 5,0355 -1,8002 08253 24 50 L% i8 o450
Riesciprocaling  2E 1,304 08027 34 70 138 450 3000
Dirive Daka
Elnoiric Driveg K Ky [ Fiua Wl KA} W KV

Exposion Prool 4604 1411 0iTEE 15 75 2600
Taolally Enclosod 185 1,714  -D22EZ 15 75 2600
DpenDinip Prood 32,0508 f0e8E DA3S 15 75 2600

Baon-Elsctric Drbeis Ky K3 Ky ™ W K] W (KW
Gas Turbin -21,7T02 132475 15379 i5 Te00 23000
Eamarn Tu rbin 26250 f4308 DiTTE is ™ TH00
Inkamial Combustion I,7EI5 08574 0008 Z0 ¥ 110000

Fain Dats I s iR mhobory

Fan Typs Ks L5 Ky Fasars  Fisnssgen  Fiuss Fass Thrashold T, =] Cs Vomowwna)  Viseany  Prsapug
Centrifugal Radial Fan 3,53 -0,3533 04477 i 5,0 58 1,5 [ 0.00 0,20 -0,033 i 100 [E55]
Cenirifugal Bacioward cun 3, 3471 -0,0734 03090 ar 50 58 1,5 oo 0.00 0,205 -0,033 i 100 R ]

Tusbss Fan 3,044 -0,3375 04722 ar 50 58 1,5 0,04 0.00 0,205 -0,033 i 100 R ]
ana Fan 3,17 -0,1373 03414 27 5.0 58 11,5 004 0.00 0, 205 -0,033 i 100 [N L]
Firad Hoaster Data
Eare Mcdule Fagior
Riactivi Hialarns K, By Ky O W) O ki P margl C, C; C, CE  AloySwesl S5
Raformier Furnaos: 3,088 0,6507 [N 3000 100000 200 0,140 0288 01293 2,13 251 e
Py Fumaid 2,3850 0.o7 002e 3000 100000 200 0,047 09057 0,05403 213 251 I8
Eare Moduln Facir
o -IeaClieg HSalers Ky By Ky Ol WW] Do KW} Poalbarg) & Cy Ty CE Aoy Skesl  SE
Prociss Hoaler 7328 -1,1668 02028 1000 100000 200 0,347 023E 0,101 213 251 I8
‘Siam Suprehaal Facior
Thermial Fluid Healirs Ky 1] Ky Dl WW] Ol KW Pouaibang ) (=1 Cs Gy Fhini Fr Frs Fu
Hed Wik 20820 09074 00243 =] 10750 200 O0iE3 0,058 -0,0088 217
Wiclien Salt, Mineral Od,  1,1979 14782 00958 &S0 10750 200 4063 0059 -0,0088 217
Diiphiny Baged Ois 2638 o/8581 0000 650 10750 200 D063 0,050 -0,0088 247
Packaded Sieam Bcders 6. 0617 -1.48 23161 1200 400 40 25041 428 17304 22 1,000 DOo0tE4 3.35E-D6
Hisat Exchangar Data
| Ewchager Tvos Ks B [ Cy Cs Ci 8, E; Agwgwiy  Amssmsy  Poacpay)
Dhcssksbr Pips 33444 02745  -D04ETZ 13,1467 126574 30705 174 1,55 1 #0 300
40 bang < P < 100 bangy 06072 0oz o337
F <40 barg [ o [
atipie Pips I, 7852 0, 7282 0O07E: 13,1467 -126574 30705 174 1,55 i0 00 300
40 bang < P < 100 baig 06072 0oz o337
F < 40 barg [ o [
Fieead tubse, shoot, or L ddl  4,3247 4,303 OiEx 00381 011272 008123 183 188 10,0 1003 140
Rubsss only > 5 bang 000164 -000627 O01I3
Flasiting Haad 4,838 -0BS0D 03187 00381 011272 008123 1.83 188 10,0 1000 140
Tubses ofily > Sharg 000164 -000627 O01I3
o4 4.27ed 00495 09431 00381 D127 008123 1.83 188 10,0 1000 140
Rubsss only > 5 bang 000164 -000627 O01I3
i Roboder 44848 05277 030955 0038 011172 008183 1.683 1,85 10,0 00 140
b only > 5 bang 000164 -000627 O01I3
B Wall 3, 7803 0,8560 00345 13,1467 -126574 30705 174 1,55 0 i) 300
40 bang < P < 100 baig 06072 0oz o337
F < 40 barg [ o [
3,802 0E34  -DAET1 ] o ] 163 188 i0 #0 is
4,0338 02341 oLOaT 0,125 0,15361 -0,02884 .08 i.21 i0 10000 100
3,0912 0,0568 0,243 04045 0.185% ] 174 1,55 1 00 400
42115 0,09717 ]
46564 0,247 02207 ] o ] o008 i3 i #00 i@
4, BESE -0, 1557 01547 ] 1] ] .08 121 i0 000 19
Emall -CE CB [=1] [=:] EE [=-] [ cs T
Tube - C5 Cu [=T] =] 8E Hi M T T
1,00 1.35 189 121 K] = EXE] 463 11.38
1,00 1.35 1,88 181 T3 258 373 463 11.38
1,00 1.35 168 184 73 258 am 4,63 11.38
1,00 1.35 1,88 181 T3 258 373 463 11.38
1,00 135 160 181 T3 28 373 463 11.38
1,00 1.35 1,88 181 T3 258 373 463 11.38
1,00 1.35 1,88 181 T3 258 373 463 11.38
1,00 135 1,68 181 73 258 373 463 1138
Shl Mater al
| Tsog ol Exchanogr Cs Cu 55 Hi T
Tedon Tube Exchanger 1,00 1.2 1,30 1,410 330
Malerial b Contuct with Prooess Flsd
cs Cu ==} Hi Ti
Epiral Flane 1,00 1.35 245 2F8 4,83
Flat Flate 1,00 135 Z45 268 4,63
Tubs Material
cs A =]
i Copnndia 1,00 1 2,83
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Praamp Dt (incloding ahisirk: drivas

Pump Typa K Fa Fa G = [ By B Fao Fuca Famx Farn Fan Py W W] W [ KW
Carrifugal pump FECT T O1538  -030a5 0357 000 160 1.35 10 1E FE] 44 MA 100 1 300
Proiitiwin Disha i il AT 31350 D438} 0,538 0250016 004383 1,88 135 1,0 1.4 T 4.7 10,7 100 i 0
Rlinipficaling puiig 3 2ale BEFIET DI 0S4 0k 0013 1,83 135 1,0 = 4 40 a4 100 a1 203

[H Ky Hy B, B, Vo Vi
48500 0373 01445 1,10 [ i 30000
59587 OTSES 01740 1,10 [1E] ikl 20000
Tuikdne Data
| Turbing Typa [ Ka Ka [ [ Fauc Faum Fas Fan Wl WA W (W)
Amad 2,7051 1438 01TTE A 35 MA a1 11,7 [T 0 Ereie
Rlasii 22478 4965 01618 ot 3,5 M a1 1.7 [ CY it 150
] Ko Ka [ — Posguny Py G G Ca
Forcind Chrciilation 5023 03475 OOmE 5 1000 150 oisTe 0292 01413
Fialliry Filmi 39119 EEIT 00088 50 530 150 01578 022 01413
Agilated [Soaped Wall) 5 0,943 0,034 0s 5 150 01578 02E2 01413
Edet Tubsa 52388  0ESTY [ -1 i} 100 150 01578 02E2 01413
Lisig Tuba 4 B43 0550 il Jir] 00 AD000 150 01578 0302 01413
‘ppenizel Totag ¥, Ky Ky | f— Visigun  Posmpuing [ = [+
Jachirked Vsl JATE 0,530 RET] 1 100 RS 0isTE 0302 01413
Il Coo 4.0 DOF42  D2TEE 1 100 an 0isTe 0292 01413
skt Vi wi Col 4.0 DOF4E  D2TEE | 100 F 0578 03092 03,1413
Buaru Mool Fasions, F o,
g =] Cu Allewy j==:] Hi By i
Ferid Citiilation I8 aga 508 068 14,5
Fadliry Filmi 225 284 304 T, & i35
Agiluted [Saiuged Wall) 2325 23 30 T &0 11,25
Ehedt Tuba ] 383 508 0.BE 45
Loig Tuba i) 383 508 0,68 14,5
B Pdesiubin Factons, Foy
\'=-.-uzu|_r=n 3 Cai & Linead S5 i Lised Ni | BEClad  MiAlsy Wi Aoy Cla Ti Ti Claed
ok ‘Wil 7 £ a7 a4 ET] a1 50 1:7 as
I Co 3.0 3B 532 55 41 0,1 -] 152 e
Juchariad Vsl wi Col 30 5B 53 55 4.1 i, i B 152 g
‘sl Data [ieciudieg data for disailation wowirs and pached cok
NErUchl Vil BRonal sesits
Ky K g Vo Vo K Ky Ky Vi | R | —
34374 0 4485 3,1074 [E] 520 3 5585 0.37Te 00005 &1 (] 4Ll
il BV Fo
E1 5] OC Swrwa Vakw D
Hesizenial 140 152 = 1.0 1
W 225 i83 8 18 1,53 a0
e ¥ ]
F., -y g 5 s54 S8
Tray Typs K K [ BT B i)
S 20040 Q4485 T 0,07 123 Mt of Constiiclnn
Wik 3337 o483 03434 oy 105
Do i 37353 o4a3 03434 oy 185
Tl Pasking
Materials of Conatruction K Ka Ka Wl ) Wl
Cadastie 30884 00744 0, 0355 003 e
30438 R 00744 0, 0355 003 e
Plastic Sasiiin 24803 Q0744 0, D355 003 B38|
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