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Resumen

En el presente proyecto se lleva a cabo el disefio de una torre de pulverizacion y los principales equipos auxiliares
asociados a una instalacion de desulfuracion a escala industrial que tratara un caudal de 2.000.000 Nm?h de
gases procedentes de la combustion de carbdn en una central termoeléctrica.

El caudal de gases sin tratar entrara en el absorbedor y se pondra en contacto en contracorriente con una lechada
alcalina de caliza para elminar el SO,. Antes de ser emitido a la atmosfera, el gas tratado atravesard un
intercambiador para aumentar su temperatura por encima del punto de rocio del HSO..

La lechada alcalina se produce en un tanque de preparacion en el que se vierten agua y caliza de pequefia
granulometria por separado. Posteriormente, se introducira esta lechada en la parte inferior del absorbedor,
donde se encuentra la zona de oxidacion, en la que se producira la conversion del sulfito a sulfato de yeso que
puede venderse al sector de la construccién. En la zona de oxidacion también se introduce aire para favorecer
esta conversion.

Del tanque de oxidacion saldra una corriente de purga y también otra de recirculacion que se llevaré a las baterias
de pulverizacion en la parte superior del absorbedor.

El alcance del trabajo incluye el disefio del absorbedor, las bombas de recirculacion, la bomba de agua para el
tanque de preparacion de lechada, la bomba de purga, la bomba de aporte de lechada al tanque de oxidacion, la
soplante de aire de oxidacion. Ademas se ha dimensionado el volumen de la zona de oxidacion, el tanque de
preparacion de la lechada y la tolva de almacenamiento de caliza y el tornillo encargado de aportar la caliza al
tanque de preparacion. También se ha planteado un sistema posible sistema de control de la instalacién, se han
disefiado los agitadores del tanque de preparacion de la lechada y del tanque de oxidacion, y se ha especificado
el aislamiento térmico de las tuberias que lo requieren.

Igualmente, se han especificado ciertos detalles del absorbedor como el tipo de boquilla y su disposicion
geomeétrica.






Abstract

This project involves the design of a spraying tower and the main auxiliary equipment associated with an
industrial-scale desulphurisation plant that will treat a flow rate of 2.000.000 Nm3/h of gases from the
combustion of coal in a thermoelectric plant.

The untreated gas flow will enter the absorber and come into contact with an alkaline lime slurry to remove the
SO,. Before being emitted into the atmosphere, the treated gas will pass through an exchanger to increase its
temperature above the dew point of H.SO..

The alkaline slurry is produced in a preparation tank into which water and small-sized limestone are poured
separately. Subsequently, this grout will be introduced into the lower part of the absorber, where the oxidation
zone is located, where sulphite is converted into sulphate that can be sold to the construction industry. Air is also
introduced into the oxidation zone to encourage this conversion.

From the oxidation tank will come out a purge current and also a recirculation current that will be carried to the
spray batteries at the top of the absorber.

The scope of work includes the design of the absorber, the recirculation pumps, the water pump for the slurry
preparation tank, the purge pump, the slurry delivery pump to the oxidation tank, the oxidation air blower. In
addition, the volume of the oxidation zone, the slurry preparation tank, the limestone storage hopper and the
screw for feeding the limestone into the preparation tank have been sized. A possible system for controlling the
installation has also been designed, as well as the agitators for the slurry preparation tank and the oxidation tank
have been designed, and the thermal insulation of the pipes has been specified.

Likewise, certain details of the absorber have been specified, such as the type of nozzle and its geometric
arrangement.
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1. INTRODUCCION

1.1. Antecedentes

Las grandes instalaciones de carbén y otros combustibles fésiles deben operar cumpliendo con los limites de
emision marcados por la legislacion imperante. En este sentido, las tecnologias de desulfuracion de gases de
combustion se han clasificado en dos grandes bloques: procesos no regenerativos y regenerativos, siendo los no
regenerativos los mas extendidos (Srivastava, 2001). La principal diferencia entre los dos tipos de procesos es
que en el primero, el reactivo empleado para absorber el SO, principalmente suspensiones acuosas de caliza por
su bajo coste, se consume y se elimina. Este tipo de plantas llevan asociado la manipulacién y gestion de grandes
volimenes de lodos residuales, aunque en alguna de estas tecnologias se obtienen subproductos que reducen el
coste de explotacidn. En el lado opuesto estan los procesos regenerativos, donde se recupera el reactivo después
de eliminar el SO, generalmente por via términa, y se elaboran subproductos; sin embargo, se eleva la
complejidad tecnoldgica del disefio y el coste del absorbente utilizado.

La tecnologia dominante a escala industrial es la absorcién con lechada de caliza (Srivastava, 2001), por lo que
se han desarrollado diferentes tipos de absorbedores: atomizadores, columnas de relleno y columnas de burbujeo
(Takeshita, 1993). EI mas empleado es de atomizacion, empleando rociadores que distribuyen el liquido a
distintos niveles. El tamafio de la gota es de vital importancia puesto que la solubilizacion de SO, se produce a
través de la superficie de la gota (Neveus, 2011; Villanueva, 2008).

La mayoria de los autores coinciden en las variables que mas influencia tienen sobre el proceso: tiempo de
contacto, caudal y concentracion de la lechada de caliza, pH en el absorbedor, caudal, velocidad del gas y
relacion L/G. Otras variables, como por ejemplo la temperatura, no tienen tanta influencia en el rango en el cual
transcurre el proceso, generalmente 313-333K (Zhao J, 2007). La limitacién de operar a temperaturas bajas
radica en la necesidad de enfriar los gases para incrementar la absorcion del SO, y recalentar los mismos tras la
desulfuracion para evitar que se alcance el punto de rocio antes de ser evacuados a la atmésfera.

1.2. Objetivos y alcance

La enorme demanda de energia necesaria para satisfacer a la poblacion hace que los combustibles fésiles sean
un pilar fundamental en la produccion de ésta. Son muchas las industrias que usan carbon fésil para producir
energia mediante diferentes métodos.

El principal inconveniente del carbén es que tanto el gas como las cenizas producidas son altamente
contaminantes para el medio ambiento, por lo que la legislacion es bastante estricta en este aspecto, y trata de
evitar la contaminacion en la mayor medida posible.

En este proyecto se disefiara una unidad de desulfuracion que sera capaz de tratar 2.000.000 Nm3/h de gases
procedentes de la combustion de carbon fésil en una central térmica y reducir la concentracién de SO2 presente
en este caudal hasta 200 mg/Nm3, concentracion impuesta por la actual ley vigente.

Para conseguir este objetivo se empleard una lechada alcalina (compuesta por agua y piedra caliza) que se pondra
en contacto en contracorriente con el caudal de gas. De esta forma, y gracias a un proceso posterior de oxidacion,
se conseguira como subproducto sulfato de calcio dihidratado (popularmente conocido como yeso) que,
posteriormente, se vendera a empresas relacionadas con el sector de la construccién.



En el proyecto se calculara la altura necesaria del absorberdor donde se produciré el contacto entre el gas y la
lechada. La lechada sera pulverizada a traves de una serie de baterias de boquillas de atomizacion situadas a
distintas alturas, que también se disefiaran. Se procedera también al disefio del tanque de oxidacion, el tanque de
preparacion de la lechada que se introduciré en el absorbedor y la tolva de almacenamiento de caliza. Se disefiara
y se seleccionara de catalogo la bomba de abastecimiento de agua al tangque de preparacién, la bomba de
abastecimiento de lechada fresca al tanque de oxidacidn, la bomba de purga del absorbedor, las bombas de
recirculacion de lechadad de reaccién y la soplante de aire de oxidacion.. También se realizadra el disefio del
tornillo transportador de caliza al tanque de preparacion de la lechada. Ademas, se planteara un posible sistema
de control de la planta.

Se propondra asi mismo el disefio de los agitadores del tanque de preparacion de lechada fresca y del tanque de
oxidacion y se especificara el aislamiento térmico necesario en la tuberia de entrada de gas.

El sistema de filtracion de la suspension de yeso y su posterio secador asi como la depuracion del agua de proceso
quedan fuera del alcance del TFG.

El intercambiador GH y la chimenea quedan también fuera del alcance del proyecto.

1.3. Problemas relacionados con el uso de combustibles fosiles

Actualmente, es practicamente imposible generar toda la energia necesaria para asegurar el bienestar de la
sociedad sin dafiar, en parte, el medioambiente. Con las energias renovables se estd supliendo parte de la
necesaria, pero aun parece una utopia sustituir a las clésicas tecnologias de produccion de energia a gran escala.

Téngase en cuenta que el carbon supuso el 28% del consumo de energia primaria total en el mundo en el afio
2016, solo por debajo del petroleo (BP Statistical Review, 2017), sustentando gran parte de la actividad
economica global, y que de este combustible dependen muchas de las principales economias mundiales. El
carbdn tiene las siguientes ventajas: las fuentes de suministro son numerosas y los precios son mas estables, a
diferencia del petréleo o el gas natural. A continuacién, se exponen los principales agentes contaminantes
emitidos por las centrales térmicas de carbon (Aranda, 2014):

Monéxido de carbono

Es un gas tdxico, inodoro, incoloro e insipido, parcialmente soluble en agua, alcohol y benceno. EI CO es el
contaminante del aire mas abundante y ampliamente distribuido de los que se encuentran en la troposfera. En
las centrales termoeléctricas aparece cuando la combustion es incompleta.

Una vez incorporado a la atmdsfera, el CO evoluciona CO; gracias al oxigeno presente en ésta. La peligrosidad
del CO radica en que dicho gas presenta una gran afinidad por la hemoglobina (240 veces superior a la del
oxigeno), dando lugar a la carboxihemoglobina, que al desplazar al oxigeno de la hemoglobina de la sangre
provoca isquemia e hipoxia, situaciones a las que el corazon y el cerebro son especialmente sensibles.

Didxido de carbono

Este gas se produce en la combustion en presencia de oxigeno.

C+ 0, CO, (R1-1)

El 75% de las emisiones globales de CO, antrdpicas procede de la combustion de los combustibles fésiles,
siendo el carbdn y el petroleo las mayores fuentes. La prevision para el afio 2030 indica una mayor participacion
de las emisiones de la combustion de petroleo con respecto al carbon, un 37% frente a un 33% de las emisiones
globales de CO,, siendo de un 30% las derivadas de la combustion de gas natural. Dichas emisiones globales de
CO; derivadas del uso de combustibles fésiles se incrementaron més de un 70% desde el afio 1979 hasta el afio



2002, siendo la prevision un incremento del 90% con respecto al afio 1990 para el afio 2030. Histéricamente, las
emisiones han correspondido en mayor medida a las regiones industrializadas, sin embargo, se espera que dos
tercios del aumento de las emisiones de CO; hasta el afio 2030 se derive de las regiones en vias de desarrollo
(Escosa, 2009).

El didxido de carbono es uno de los gases de efecto invernadero que contribuye a que la tierra tenga una
temperatura que la haga habitable, pero la actividad humana esta haciendo que aumente su concentracién en la
atmosfera de manera excesiva (Cuadrat, 2012). Asi, se considera que esta incremento en nuestra atmdsfera esta
reduciendo la emisién de calor al espacio y, consecuentemente, produciendo un incremento de la temperatura
media del planeta, asi como un incremento del nivel medio de los océanos y una disminucién del area terrestre
cubierta por hielo (Aranda, 2014).

Particulas en suspension

Son pequefias particulas sélidas procedentes de la combustion con un alto contenido en silicatos alcalinos,
alcalinotérreos y algunos metales pesados. Méas de un 80% de las particulas presentes en la atmésfera tienen un
origen natural. En cuanto al origen antropogénico, una parte importante son emitidas por los procesos de
combustion, entre los que se encuentan las centrales térmicas de carbdn, las cuales lanzan a la atmésfera el
denominado humo de combustion, que es un conjunto formado por cenizas e inquemados (Orozco, Pérez,
Gonzalez, Rodriguez, Alfayate. 2004). La concentracion de éstas dependera de la distancia al foco emisor. En
las centrales térmicas, las chimeneas son las encargadas de la dispersién en la atmoésfera de los gases de
combustion y los contaminantes no eliminados por los dispositivos correspondientes.

Oxidos de nitrégeno

Bajo la formula genérica de NOx se agrupan el dioxido de nitrégeno (NO2) y el éxido nitrico (NO), los cuales
reaccionan con el oxigeno y la humedad presentes en la atmésfera formando el acido nitrico. Las emisiones
antropogénicas por NOy a nivel mundial representan el 50-70% del total de emisiones de este contaminante,
llegando a alcanzar valores en Europa y Norteamérica del 75-90% del total de emisiones. Las principales fuentes
estacionarias de emision son las plantas de produccion de acido nitrico y las centrales termoeléctricas. En estas
Gltimas los 6xidos de nitrégeno principalmente producidos son el NO y el NO,, suponiendo el primero mas del
90% del total de NOy (Aranda, 2014).

Con respecto a los efectos sobre los seres humanos, la toxicidad de los NOx en si mismos no es elevada, siendo
el NO menos téxico que el NO,. A la concentracion ambiental estos gases no resustan problematicos, sin
embargo, un aumento de la concentracion sobretodo en ambientes cerrados, pueden ocasionar irritacion ocular
y respiratoria, pudiendo ser letal a altas concentraciones, superiores a 100 ppm de NO,. Entre los efectos méas
importantes estan los derivados de su contribucion a la formacion del llamado “smog fotoquimico” y los debidos
a la lluvia acida. Otro efecto es la contribucién a la destruccion de la capa de ozono de los éxidos de nitrdgeno
emitidos de forma directa a la estratosfera (Orozco, Pérez, Gonzélez, Rodriguez, Alfayate, 2004).

Oxido de azufre

Con este nombre se engloban al diéxido y al trioxido de azufre (SO y SOs), siendo el primero el que se emite
en mayor cantidad a la atmosfera. EI SO, se origina en la scentrales térmicas por la combustion del azufre
contenido en el carbdn, siendo estas instalaciones la mayor fuente antropogénica de emision de este
contaminante a la atmaésfera. Las emisiones naturales suponen poco mas del 50% del total de emisiones de SO,
(Orozco, Pérez, Gonzélez, Rodriguez, Alfayate, 2004).

La combustién de cualquier sustancia que contenga azufre producira SO, y SOs, aunque la cantidad producidad
el primero sera muy superior a la del segundo, independientemente de la cantidad de oxigneo presente,
puediendo varia el porcentaje en funcion de la temperatura y de las condiciones de la combustién. Un mecanismo
simplificado de la formacion de estos compuestos podria ser el siguiente:



Reaccion 1: S+ 0, o S0, (R1-2)

Reaccion 2: S0, + %20, < S0; (R1-3)

A temperaturas elevadas el trioxido de azufre es inestable, lo que se traduce en que el equilibrio en la segunda
reaccion esté muy desplazado hacia la izquierda, siendo mas notorio si hay algiin metal como catalizador como
ocurre en el caso de muchos carbones. Ademas, debido a la baja velocidad de reaccion, tampoco aumenta la
formacion de SOs al ir perdiendo temperatura los gases conforme se alejan del foco de combustion,
traduciéndose todo ello en una menor presencia de trioxido de azufre en los gases de emision (Aranda, 2014).

Al llegar a la atmésfera el didxido de azufre (SO,) generado en la combustidn se oxida a (SO3) y al combinarse
con el agua de ésta se transforma en acido sulfarico (Raja, Srivastava, Dwivedi. 2006):

S0, + 10, < S0, (R1-4)

S0; + H,0 & H,S0, (R1-5)

Esta oxidacion paulatina a SO3 se produce por procesos de naturaleza catalitica o fotoquimica en pocas horas.
Debido al aspecto de niebla que adquiere el aire en estas circunstancias, esta contaminacion se conoce con el
nombre de “smog humedo”

Los principales efectos de los 6xidos de azufre son los derivados de su transformacion en agentes causantes de
la lluvia é&cida. El &cido sulfarico se forma como prquefias gotitas que pueden se arrastradas por el viento a
grandes distancias. Esta sustancia es la principal responsable de la formacion de la lluvia acida, en un 60-70%,
debido a que el SO, es mas soluble en agua que el NO-. Los principales efectos son (Raja, Srivastava, Dwivedi,
2006):

e Sobre la salud. Penetracion en los sistemas cardiovasculares y respiratorios dando lugar a
enfermedades diversas e incluso la muerte si las concentraciones son elevadas.

e Sobre el agua. Puede ocasionar la acidificacion y con ello la desaparcion de especies poco
tolerantes a niveles bajos de pH.

e Sobre el suelo. Deterioro por destruccion de los microorganismos que lo constituyen. Inhibicion de
la germinaicén de las semillas. Aumento de la solubilidad de nutrientes de las plantas y por lo tanto,
su pérdida por lixiviacion al acidificarse el suelo. Aumento de contenido de metales tdxicos en las
plantas, debido a la solubilizacion de los mismos, y posterior paso a la cadena alimentaria.

e Sobre las plantas. La acidificacion abrasa las partes verdes de las hojas, debilitando a la planta ante
ataques de hongos, parésitos y situaciones atmosféricas adversas, retrasando su crecimiento y
desarrollo. La produccidn agricola también se ve afectada.

e Sobre los materiales. Sobre todo en construcciones basadas en areniscas, calizas o marmoles. Los
acidos atacan al carbonato célcico produciento sulfato de calcio, creando la costra denominada
sulfin, la cual es arrastrada por el agua, o bien, al absorber mas agua, ocupa mas volumen sobre la
piedra, actuando como si fuera una cufia y erosionando de forma mecéanica los materiales de
construccion.



1.4. Legislacion

El 24 de Septiembre de 1996 se aprobd el Directiva 96/61/CE del Consejo relativa a la prevencién y al control
integrado de la contaminacion de las instalaciones industriales mas contaminantes, mediante las que se
establecen medidas para evitar, o al menos reducir, las emisiones de estas actividades a la atmosfera. Dicha
Directiva supeditaba la puesta en marcha de las instalaciones que se incluian en su &mbito de aplicacion a la
obtencidn de un permiso para hacer efectivo el control integrado de la contaminacion y su prevencion. En ese
permiso se especificarian los valores limites de emisidn de sustancias contaminantes y se fijarian las condiciones
ambientales que se exigirian para la explotacion. Para ello se basarian en las mejores técnicas disponibles y
tomando en consideracion las condiciones locales del medio ambiente, la implantacion geogréafica y las
caracteristicas técnicas de la instalacion (Aranda, 2014).

La incorporacion al ordenamiento interno espafiol de la mencionada Directiva 96/61/CE se lleva a cabo mediante
la Ley 16/2002, de 1 de Julio, de prevencién y control integrados de la contaminacion. Es en la figura de la
autorizacién ambiental integrada donde descansa el control integrado de la contaminacion. Esta autorizacion
sustituy6 y aglutind todo el conjunto disperso de autorizaciones exigibles hasta el momento de caracter
ambiental.

El 20 de marzo de 2004 se publica el Real Decreto 430/2004, de 12 de Marzo, por el que se establecen nuevas
normas sobre limitacion de emisiones a la atmosfera de determinados agentes contaminantes procedentes de
grandes instalaciones de combustion. Este decreto pretende incorporar al ordenamiento juridico espafiol la
Directiva 2001/80/CE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 23 de Octubre de 2001, conocida como
“Directiva GIC”, optando por establecer un plan nacional de reduccion de emisiones para las grandes
instalaciones de combustion existentes (PNRE-GIC), permitiendo una mayor flexibilidad en el tratamiento de
dichas instalaciones.

La Directiva GIC sobre limitacién de emisiones a la atmdsfera de determinados agentes contaminantes
procedentes de grandes instalaciones de combustion, deroga la Directiva 88/609/CEE del Consejo, de 24 de
Noviembre de 1988 e integra en un Unico texto esta directiva y los nuevos requisistos sobre las grandes
instalaciones de combustion. Establece que los Estados Miembros deberan alcanzar reducciones significativas
de las emisiones de didxido de azufre procedentes de las grandes instalaciones de combustion existentes
(anteriores al 1 de Julio de 1987) a partir del 1 de Enero de 2008 (Aranda, 2014).

Cabe considerar las siguientes definiciones que cita laLey en su articulo 3:
e Emision: la expulsion a la atmdsfera de sustancias procedentes de la instalacién de combustion.

o Gases residuales: las expulsiones gaseosas gque contengan emisiones solidas, liquidas o gaseosas; su
caudal volumétrico se expresara en metros cubicos por hora referidos a condiciones normalizadas de
temperatura (0 °C) y de presion (760 mmHg), previa correccion del contenido en vapor de agua,
denominado en lo sucesivo Nm/h.

¢ Valor limite de emision: la cantidad admisible de una sustancia contenida en los gases residuales de la
instalacion de combustion que pueda ser expulsada a la atmdsfera durante un periodo determinado; se
determinara en masa por volumen de los gases residuales, expresado en mg/Nm?, entendiéndose el
contenido en oxigeno por volumen en el gas residual del tres por ciento en el caso de combustibles
liquidos y gaseosos, del seis por ciento en el caso de combustibles sdlidos y del 15 por ciento en el caso
de las turbinas de gas.

e Indice de desulfuracion: la proporcion entre la cantidad de azufre que no se emita al aire en el entorno
de la instalacion de combustion, durante un periodo determinado, y la cantidad de azufre que contenga
el combustible que se introduzca en la instalaciones de la planta de combustion y se utilice durante el
mismo periodo de tiempo.

e Instalacion existente: cualquier instalacion de combustién para la que la autorizacion inicial de
construccion o, en su defecto, la autorizacion inicial de explotacion se haya concedido antes del 1 de
Julio de 1987.



Tabla 1.1.Topes y objetivos de reduccion de emisiones de SO2 para las instalaciones existentes.
BOE nim. 69 de 20 de Marzo de 2004.

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9
Emisiones de Tope de emisiones % Reduccion sobre % Reduccion sobre
SO; en grandes (kt/afio). emisiones de 1980. emisiones ajustadas de 1980.

instalaciones de
combustion de Fasel | Fase?2 | Fase3 | Fasel | Fase2 | Fase 3 Fase 1 Fase 2 Fase 3
1980. (kt)

1993 1998 2003 1993 1998 2003 1993 1998 2003

2290 2290 1730 1440 0 -24 -37 21 -40 -50

En la Figura 1.1. se muestran los valores limite de emision de SO, expresados en mg/Nm? (contenido de O del
6%) que deberan aplicar las nuevas instalaciones y las instalaciones existentes segun el R. D. 430/2004.

mgSO./Nm*

2000

50 100 .
500 MW termicos

Figura 1.1. Valores limite de emision de dioxido de azufre. Fuente: Anexo I11 apartado A del R. D. 430/2004.

Este R. D. también considera que la concentracion de SO- de los gases residuales de cada instalacion se deben
medir de forma continua en el caso de instalaciones con una potencia térmica nominal igual o mayor de 100
MW.

Continuando con el Real Decreto anterior, en el BOE numero 24 del 28 de Enero se publicé la ORDEN
PRE/77/2008, de 17 de Enero, por el que se da publicidad al Acuerdo de Consejo de Ministros por el que se
aprueba el Plan Nacional de Reduccion de Emisiones de las Grandes Instalaciones de Combustion existentes,
en adelante PNRE-GIC. De su alcance cabe destacar que se establece la llamada burbuja nacional, es decir,
aquellas instalaciones incluidas dentro de los compromisos globales de reduccion de emisiones. El plan calcula
las emisiones anuales totales de las GIC, enumera las medidas previstas por cada instalacién para el
cumplimiento del PNRE-GIC y sefiala las medidadas a adoptar para el control y seguimiento del plan por la
administracion (Aranda, 2014).

El 17 de Diciembre de 2010 se publica en el Diario Oficial de la Union Europea la Directiva 2010/75/UE del
Parlamento Europeo y del Consejo de 24 de Noviembre de 2010 sobre las emisiones industriales (prevencién y



control integrados de contaminacion), en el cual se indica que deben introducirse una serie de cambios
sustanciales, entre otras, en la Directiva 2001/80/CE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 23 de Octubre
de 2001, sobre limitacién de emisiones a la atmdsfera de determinados agentes contaminantes procedentes de
las grandes instalaciones de combustion y la Directiva 2008/1/CE del Parlamento Europeo y del Consejo, de 15
de Enero de 2008, relativa a la prevencidn y al control integrados de la contaminacién.

Esta Directiva, conocida como “Nueva DEI”, establece los objetivos a partir de 2016, e introduce un cambio
muy importante, que es la reduccion del valor limite de emision, segin su articulo 30 apartado 2, para todas las
instalaciones a las que se les haya concedido el permiso antes del 7 de Enero de 2013 a un valor de SO, de 200
mg/Nm? para una potencia térmica nominal total mayor de 300 MW.

Respecto a la normativa nacional, hay que destacar también el Real Decreto 815/2013, de 18 de Octubre, por
el que se aprueba el Reglamento de emisiones industriales y de desarrollo de la Ley 16/2002, de 1 de Julio, de
prevencion y control integrados de la contaminacién. Mediante esta normativa se transpone la Directiva
2010/75/UE.

En el mes de Septiembre de 2013, el Ministerio de Industria, la patronal Carbunion y los sindicatos CC.00.,
UGT y USO llegaron a un preacuerdo sobre los contenidos del Plan del Carb6n 2013-2018. El acuerdo,
denominado “Marco de Actuacion para la Mineria del Carbdn y las comarcas Mineras para el periodo 2013-
2018, garantiza una contribucion minima de este mineral a la generacion eléctrica del 7,5%, lo que supone
mantener de alguna forma el mecanismo que obliga a dar prioridad a la materia prima nacional (Aranda, 2014).






2. TECNICAS DE DESULFURACION

A lo largo de este capitulo, se realizard una clasificacion y descripcion de los numerosos procesos de
desulfuracion desarrollados principalmente en las Gltimas décadas. Aunque en un momento u otro, todos han
sido objeto de investigacion, el nimero de aquellos que se han Illevado a cabo a escala comercial es notablemente
mas reducido.

Los métodos de tratamiento estan basados en operaciones de separacion utilizadas en la Ingenieria Quimica, en
las que generalmente aparecen una o varias reacciones quimicas. En la Figura 2.1. quedan clasificadas aquellas
técnicas que se han llevado a cabo a escala industrial.

METODOS DE
DESULFURACION
EN PLANTAS
TERMICAS DE
CARBON
I
[ 1
Pre- Post-
combustion combustion
I : 1
Procesos sin Procesos con
- Cambio de Regeneracién Regeneracién
combustible a carbén T I
con bajo contenido en [ ] [ ]
azufre Himedos Secos Himedos Secos
- Cambio de
combustible a gas
L_| natural L - Carbdn

- Mejora del - Absorcién himeda con - Secaderos por - Sulfito sédico activo
combustible actual CaCO3 y oxidacion atomizacién con - .
mediante limpieza forzada cal - Oxido de magnesio
- Mejora de la calidad - Absorcién himeda con - Procesos de - Carbonato sédico
con adicién de un carbonato célcico y inyeccion de - Amina
absorbente oxidacién inhibida absorbente

— - Cal hidratada y
mejorada con magnesio

- Agua de mar
- Reactor burbujeante
- Alcali doble

- Proceso con amoniaco

- Tecnologia de
lecho fluido en
circulacién

Figura 2.1. Clasificacion de los métodos de desulfuracién en plantas de carbéon. (Aranda, 2014)

En una primera clasificacion, se pueden separar los métodos de desulfuracion en dos grandes bloques, segun se
den antes o después de la combustion del carbdn; siendo el segundo caso el mas extendido industrialmente. La

desulfuracion posterior a la combustion recibe también el nombre de “Flue Gas Desulphurization” (FGD)
(Aranda, 2014).



2.1. Criterios de seleccion

Los factores que influyen en la seleccion de un sistema de desulfuracion varian de uno a otro proceso, pero entre
los méas importantes cabe destacar (Kohl, Nielsen. 1997):

e Caudal de gas

e Concentraciones de SO a la entrada y a la salida

e Costes de instalacion

e Tipos, cantidades, caracteristicas y opciones de almacenamiento de subproductos, sélidos y liquidos
e Caida de presion del gas

e Costes de operacion y mantenimiento

o Necesidad de espacio y auxiliares

e Facilidad y tiempo de instalacion

e Instalacion nueva frente a retrofitting

e Materiales de construccién

La generacién de un subproducto valorizable incluye, ademas, la necesidad de que dicho subproducto posea
ciertas caracteristicas y una determinada pureza. Cuando el subproducto no puede venderse, la disponibilidad
de lugares de almacenamiento adecuados, las propiedades estructurales del subproducto, asi como las
propiedades de lixiviado del vertedero son factores importantes a considerar.

Cuando el producto que se obtiene no se vende, la decision suele estar entre el proceso himedo con cal o caliza
y el spray-drying. El primero alcanza porcentajes de reduccion de SO, del 98%, mientras que los spray-dryers
operan, o se disefian, para entre un 90 y un 95% de reduccion. El endurecimiento de la legislacion
medioambiental puede llevar a desplazar del mercado la tecnologia de spray-drying a favor de la desulfuracion
humeda con cal/caliza.

Por otra parte, las exigencias para el almacenamiento de subproductos son cada vez mayores, reduciendo la
importancia de los procesos que generan un subproducto valorizable, aunque segun Henzel y Ellison (1990),
solo el yeso producido en los sistemas de desulfuracion himeda posee un mercado notable. En otros casos, la
oferta supera la demanda y entonces el subproducto puede llegar a convertirse en un residuo.

2.2. Desulfuracion previa a la combustion

Se usa, principalmente, en la industria del gas natural y en la de los productos petroliferos. La eliminacion del
azufre contenido en el carbon es significativamente mas compleja. La separacion de los compuestos organicos
de azufre presenta aun mayores dificultades, proponiéndose su eliminacion mediante una licuacion o
gasificacion del carb6n (Macias, 2016).

Las técnicas para reducir la emision de azufre previas a la combustion se podrian clasificar de la siguiente manera
(Macias, 2016):

i Cambio del combustible existente
e Cambio a carbon con menor contenido en azufre
e Cambio a gas natural

ii.  Mejora de la calidad del combustible existente
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e Limpieza del carbon
e Reaccidn gas-sélido apropiada

A continuacién, se describira brevemente cada una de estas técnicas.

2.2.1. Cambio a carbén con menor contenido en azufre

Una de las opciones para reducir la emision de azufre es la eleccion de carbones con bajo contenido de este
elemento como combustible (Miller, 2011).

El principal problema de esta alternativa es que las plantas deberian estar disefiadas exclusivamente para este
tipo de carbon. Si se trata de una planta ya existente, es posible que la caldera o el precipitador no estén
preparados para otros pardmetros como el contenido de ceniza o el poder calorifico del nuevo carbén, lo que
puede acarrear graves problemas de operacion.

En relacion a los costes, esta opcion también presenta inconvenientes, ya que el transporte de este tipo de carbon
hasta la planta es complejo. Normalmente, el carbon se importa de los paises en los que el contenido es menor
(Venezuela, Colombia, Indonesia, etc) por barcos, y posteriormente, se transporta hacia la planta con camiones
0 por via férrea, lo que supone una importante repercusion sobre los costes de produccion (Aranda, 2014).

2.2.2. Cambio a gas natural

Con este cambio se aprovecha la caldera convencional de carb6n, pero usando el gas natural como combustible,
adaptando o sustituyendo los quemadores (Kyte, 1995). El principal inconveniente es el alto coste de produccion
que tienen estas instalaciones, debido al precio del gas natural, sobre todo comparadas con los ciclos
combinados.

Otra opcién es derivar los gases de una turbina de gas hacia la caldera convencional, consiguiendo una
repotenciacion hasta de un 25%, o aprovechar el calor del escape de la turbina de gas para calentar el agua de
alimentacion del ciclo térmico de una turbina de vapor generado por una caldera convencional de carbon. En
ambos casos lo que se consigue es sustituir parte de la energia calorifica derivada de la combustién del carbon
por la del gas, y, por lo tanto, disminuir las emisiones de azufre globales de la planta (Aranda, 2014).

2.2.3. Limpieza del carbén empleado

Con este objetivo, se estan desarrollando con éxito procesos quimicos como la lixiviacion con &cidos o
disolventes y procesos fisicos como la separacion ciclonica y la flotacion burbujeante (Rojas, Barraza, 2007).

El proceso de lixiviacion con &cidos consiste en solubilizar los componentes inorganicos del carbon,
produciendo varios cambios en su estructura quimica, reduciendo incluso el contenido de azufre organico. Los
factores que afectan a la desmineralizacion quimica son el tipo de azufre, el tamafio de particula y la temperatura
de lixiviacion (Barraza, Mejia, 2009).

La separacidn ciclénica consiste en separar la parte mas pesada de la parte mas liviana por fuerza centrifuga, de
tal modo que la materia organica liviana se ird por la parte superior del ciclon, y la materia mineral pesada, saldré
por la parte inferior (Rojas, Barraza, 2007).

En la flotacion burbujeante se separa la materia mineral de la organica aprovechando la diferencia de tension
superficial que existe entre ambas. Las particulas de carbon se adhieren a burbujas de aire arrastrandose a la
superficie superior de la suspension de carbén (Barraza, Mejia, 2009).
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2.24. Aplicacion de una reaccion gas-sdlido apropiada

Este proceso se podria situar en una posicion intermedia entre las tecnologias de pre-combustion y post-
combustion. Consiste en afiadir caliza o particulas de cal para capturar los 6xidos de azufre durante la
combustidn, se utiliza principalmente en calderas de lecho fluido, precipitando el azufre con el sélido
reaccionante. (Kyte, 1995).

La ventaja principal de este método es que la planta no necesita una unidad especial de tratamiento. Sin embargo,
la introduccidn de cal en la ceniza presenta problemas de ensuciamiento y formacion de escorias. Otro problema
es la sobrecarga del precipitador porque la técnica requiere altas cantidades de agente reaccionante para capturar
los 6xidos de azufre (Aranda, 2014).

2.3. Desulfuracion posterior a la combustion

Como se coment6 anteriormente, estas tecnologias reciben el nombre de Flue Gas Desulphurization (FGD). Se
desarrollaron en Japon y EE.UU. a principios de la década de los 70 del siglo XX, y posteriormente en Europa,
consiguiendo un mayor éxito y expansion, desarrollo y eficacia que las tecnologias de desulfuracién previas a
la combustién. Para la eliminacion de los 6xidos de azufre de los gases existen una gran variedad de procesos,
segun los reactivos y las caracteristicas técnicas empleadas. La toma de decision sobre el empleo de un
determinado proceso para la desulfuracién de los gases de combustion requiere analizar con cuidad todas las
variables de operacion, localizacion, areas de servicio, etc. El coste del reactivo suele determinar con frecuencia
el tipo de sistema de desulfuracion de gases (Aranda, 2014).

Las tecnologias FGD comercialmente disponibles pueden clasificarse en dos grandes bloques: procesos no
regenerativos y procesos regenerativos, dependiendo de cémo se trate el absorbente una vez que haya
reaccionado con el SO, (Srivastava, Jozewicz, Singer. 2001). En los procesos no regenerativos, el reactivo
empleado para retener el SO, se consume Yy se elimina. Por el contrario, en los procesos regenerativos, existe
una fase de regeneracion donde se recupera el reactivo, generalmente, por via térmica.

Ambas tecnologias pueden ser clasificadas a su vez en himedas y secas. En procesos himedos, se produce un
residuo o subproducto himedo y el gas que abandona el absorbedor esté saturado en humedad. En los procesos
secos, el residuo producido es seco y el gas que abandona el absorbedor no esté saturado en humedad.

Dependiendo de la configuracion del proceso y de las condiciones del mercado local donde esté situada la planta,
los procesos humedos no regenerativos pueden dar como resultado un residuo o subproducto con valor
econdmico, que debe ser secado antes de su eliminacion o venta para cumplir las especificaciones que permitan
venderlo (Srivastava, Jozewicz, Singer, 2001).

2.3.1. FGD humeda

Proceso de desulfuracién mediante absorcidon himeda con CaCQz y oxidacién (LSFO)

Fundamentalmente, consiste en la puesta en contacto de una suspension o slurry de CaCOs con el gas a
desulfurar. EI SO, en el gas reacciona con el slurry para formar sulfito y sulfato de calcio. Estos compuestos son
recogidos como un subproducto relativamente inerte para su posterior venta a cementeras, y el gas purificado se
descarga a la atmdsfera después de pasar por un eliminador de gotas. Este proceso sera el que se seguira en el
disefio recogido en este TFG.

Quimica del proceso

La absorcién de SO en una lechada de caliza es un proceso complejo, en el que intervienen bastantes sustancias
presentes en tres fases distintas (sélida, liquida y gas). Existen muchas especies idnicas en solucion e intervienen
numerosos equilibrios entre ellas. (Sanchez, 2000).

12



A continuacion, se daré una vision global del proceso a traves de las reacciones involucradas y los mecanismos
de transferencia que gobiernan el proceso de absorcién.

Relaciones y especies involucradas
La reaccion global para la absorcion de SO, mediante lechada de caliza es la siguiente (R2-1):

1
50,(g) + CaC05(s) + 2H,0 + 502 & S0,Ca « 2H,0(s) + C0,(g) (R2-1)

Lareaccion R2-1 engloba muchas otras reacciones entre las distintas especies que ocurren en las diferentes zonas
del absorbedor, que son las siguientes (Sanchez, 2000):

Zona de absorcién: es donde se produce el contacto gas-liquido. Aqui el gas se pone en contacto con la lechada,
produciéndose la absorcion del SO, en la misma. Inmediatamente, el SO, reacciona con el liquido formando
iones sulfito y bisulfito que se difunden en el seno del liquido.

Zona de oxidacion: en donde el sulfito y bisulfito son oxidadas para formar iones sulfato. La oxidacién se
produce mediante aporte de aire exterior o bien debido al oxigeno presente en los gases de combustion. Estas
reacciones tienen lugar en el tanque de oxidacion.

Zona de cristalizacién: en esta zona se forman los cristales de sulfito y sulfato calcico que seran, una vez filtrados
y secados, el subproducto de la planta.

En la Figura 2.2. se muestran las diferentes especies quimicas que intervienen en el proceso, indicandose
esquematicamente el lugar en el que se produce cada una y las distintas fases presentes.

Las reacciones que se producen en cada una de las zonas son las siguientes (Sanchez, 2000):

En la zona de absorcidn, al entrar en contacto los gases con la lechada se produce la disolucion selectiva del SO;:

S0,(g) + Hy,0 « H,S05(1) & 2H* + S03~ (R2-2)

Paralelamente, pueden absorberse otras especies presentes en los gases de combustion, tales como cloruros y
fluoruros (representados en la siguiente ecuacién como X), o diéxido de carbono:

HX(g) & HX(D) (R2-3)

Tras la absorcion en el liquido se produce la disociacion del las diferentes especies en sus iones:
El HzSOsZ

H,S0; & HSO3 + H* (a pH bajo) (R2-4)
HSO3 & S05~ + H* (apH alto) (R2-5)

Los hal6genos:
HX & H* + X~ (R2-6)
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El 4cido carbonico:
H,CO3 & HCO3 + H* (R2-7)

HCO3 < CO% +H* (R2-8)

Asimismo, se elimina el H* mediante las etapas de disolucion de la caliza:

CaC0s(susp) + 2H* & Ca?t + €O, T +H,0 (R2-9)
Ca*t + S0%~ & CaS0; (Zona de absorciéon) (R2-10)
Ca** + 2HSO3 © Ca(HS03), (Zona de absorciéon) (R2-11)

Paralelamente, los iones calcio precipitan con los hal6genos absorbidos:

Ca®* +2X~ o CaX, (R2-12)

En la zona de oxidacion, mediante el aporte de oxigeno procedente del exterior se produce la oxidacion del
sulfito para dar sulfato:

Ca(HSO03), + 0,(aire) & CaS0, + SO~ + 2H* (R2-13)
1
Cas0; + 0,  Caso, (R2-14)

En el tanque de oxidacion, concretamente en la zona de oxidacion, se sigue produciendo la disolucién de la
caliza y la consecuente eliminacion del H*:

CaC0s + 2H* & Ca®* + CO, T +H,0 (R2-15)

También en esta zona se produce la formacién del sulfato calcico:

SO2™ + Ca?* & CaSo, (R2-16)

En la zona de cristalizacion, se produce la nucleacion y crecimiento de los cristales de sulfato célcico dihidratado:

CaS0, + 2H,0 & CaS0, « 2H,0 (R2-17)

Si el grado de oxidacién, definido como la cantidad de sulfito que pasa a sulfato, no es suficiente, se obtiene un
producto sélido compuesto principalmente por cristales de sulfito calcico hemihidratado, formado segun la
reaccion:

1 1
CaS0; + 5 Hy0  CaS0, » 5 Hy0 (R2-18)
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Figura 2.2. Especies quimicas presentes en el absorbedor (Sanchez, 2000).
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Fendmenos de transferencia

Todas las reacciones descritas anteriormente se producen en la planta de desulfuracién. No obstante, se necesita
favorecer las reacciones deseables y controlar la formacion de sélidos de para (Sanchez, 2000):

e Obtener un alto rendimiento de desulfuracion.
e Conseguir una operacion estable y sin fallos.
e Minimizar el tamafio del absorbedor para obtener el rendimiento de desulfuracion deseado.

Para que las reacciones tengan lugar es preciso poner en contacto el SO, con la caliza. Esto implica una serie de
etapas:

e Reacciones de disolucion de la caliza.

o Difusion del SO desde el seno del gas a la interfase gas/liquido.
e Absorcion fisica del SO, en la fase liquida.

e lonizacién del SO; en el liquido adyacente a la interfase.

o Difusion de las especies ionicas hacia el seno del liquido.

e Reacciones quimicas en la fase liquida entre las diversas especies en solucién contenidas en la lechada
alcalina.

Segun se vio en el apartado anterior, el SO, pasa al liquido formando iones bisulfito segun la reaccion (R2-2).
Para desplazar este equilibrio a la derecha y aumentar la capacidad de eliminacién de SO, del sistema se puede:

e Retirar iones HSOs de la solucion.
e Retirar iones H*, es decir, aumentar el pH de la solucién.

Esto se consigue gracias a la presencia en la solucion de la caliza. Las reacciones de precipitacion retiran iones
de la solucién, posibilitando que se pueda seguir absorbiendo SO, en la lechada y, como consecuencia, alcanzar
una elevada eficacia de desulfuracion.

La transferencia de masa en el sistema viene dada por las siguientes ecuaciones (Henzel, 1982):

En la pelicula gaseosa: N = ky(Pso, — Pso,;) (R2-19)
En la pelicula liquida: N = &k (Cso,; — Cso,) (R2-20)
Equilibrio en la interfase: Psg,, = H % Cso,, (R2-21)

Eliminando las condiciones en la interfase, Csozi Y Psozi, Se llega a una ecuacion global de transferencia dada
por:

N = Kg(PSOZ — H * CSOZ) (R2'22)

donde:
N: velocidad de transferencia de SO, mol/s.

kg, ki: coeficientes de transferencia de materia del lado del gas y del liquido, respectivamente, mol/(s*Pasm?) y
m/s.
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P: presion parcial de SO, Pa.

C: concentracién de SO, mol/m3.
H: constante de Henry, Pa/(mol/m?3).
@: factor de incremento.

Kges el coeficiente global para la transferencia de SO, dado por:

1 N H
kg (bkl

1
3 (R2-23)

El factor ¢, o factor de incremento, se define como el aumento que se produce en el coeficiente de transferencia
a través del liquido debido a la existencia de la reaccion quimica.

El cociente (¢ ki)/(H kg) representa la relacion entre las resistencias en la fase gas y la fase liquida. Cuando este
cociente es mucho menor que 1, la resistencia dominante para la transferencia de SO se encuentra localizada
en la fase liquida, mientras que si es mucho mayor que 1, la resistencia esta en la fase gas.

En los sistemas de desulfuracion himeda con caliza el valor de ki/(H kg) oscila normalmente entre 0.05 y 0.2.
Por tanto, las resistencias de las fases gas y liquido se hacen del mismo orden cuando ¢ oscila entre 5y 20.

Factores de operacion y disefio

La quimica del proceso y los factores de operacion estan estrechamente relacionados. Operando con una baja
relacion estequiométrica, la alta utilizacién de caliza reduce la obstruccion y ensuciamiento de los eliminadores
de niebla. El control de la concentracion de solidos en la lechada reduce la formacion de escamas en el tangue
depurador. Estas y otras importantes relaciones entre la quimica del proceso y los factores de operacion se
describen a continuacion, asi como algunas pautas para el disefio y operacion (Henzel, 1982).

Tipo y tamafio de piedra caliza

La caliza recomendada para este tipo de procesos debe tener mas de un 90% de carbonato calcico (CaCQs) y
menos de un 5% de carbonato de magnesio (MgCOs). Esta demostrado que cuanto més fino sea el tamafio de
particula de caliza, mas efectivo sera su uso. Disminuyendo el tamafio de particula de caliza se incrementa la
disolucion de sélidos consiguiendo asi una mayor eficiencia en la eliminacion de SO,. Para una eficiencia de
eliminacion dada, reducir el tamafio de particula disminuye el pH requerido en la recirculacion de lechada e
incrementa el rendimiento del uso de la caliza.

Este rendimiento es bueno si tiene un valor mayor al 85% Y, generalmente, se alcanza a un pH relativamente
bajo.

Relacion estequiométrica y pH

La relacion estequiométrica (SR por sus siglas en inglés) se define como la relacién entre la cantidad real de
reactivo absorbente de SO, generalmente carbonato de calcio, y la cantidad tedrica requerida para neutralizar el
SO, y otras especies acidas absorbidas del gas de combustion, popularmente llamada relacion Ca/S. La
capacidad neutralizante de la lechada, relacionada directamente con el nivel de pH, puede aumentarse
aumentando la SR hasta un limite de aproximadamente 1,2 y manteniendo el pH en 5,8.
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La absorcion de SO- presente en los gases de combustidn debe tener lugar en la torre de absorcidn, mientras que
las reacciones de neutralizacién y precipitacion deben producirse principalmente en el tanque oxidacion.

Relacion estequiométrica y ensuciamiento del eliminador de nieblas

La SR tiene un considerable impacto en la actuacion de los eliminadores de nieblas o demisters, que se emplean
para separar las gotas de liquido arrastradas por la corriente gaseosa.. Los valores bajos de SR reflejan una alta
utilizacion de la piedra caliza; un SR bajo previene el ensuciamiento y la obstruccion de los separadores de gotas
y, por lo tanto, mejora la fiabilidad del sistema. La operacién es mas buena para valores que no superen una SR
de 1,18.

Eliminacion de SO,y pH

Las experiencias comerciales muestran que 5,8 es el maximo valor préactico del pH para obtener una alta
eficiencia de eliminacion de SO, en un sistema de un solo ciclo. Cuando se sobrepasa este valor de pH, la
cantidad de caliza disuelta puede acarrear problemas con la quimica del proceso. Aumentado el pH se incrementa
la capacidad de neutralizacién de la lechada, pero el uso excesivo de caliza puede producir formacion de
escamas. Un sistema de depuracion con caliza debe conseguir un balance adecuado entre el consumo de caliza,
el SO eliminado, y el valor del pH.

Eliminacién de SO,y relacion L/G

El principal medio operativo para lograr el grado requerido de eliminacion de SO, es el mantenimiento de una
relacién L/G adecuada. El principal efecto de un caudal de liquido demasiado alto, o una relacion L/G alta para
un caudal de gas dado, es el aumento de la eficiencia de eliminacion de SO. El valor minimo de la relacion L/G
para una eficiencia de desulfuracion dada puede disminuir gracias al aumento de la capacidad de neutralizacién
de la recirculacion de lechada, que puede efectuarse, dentro de unos limites, aumentando la relacion
estequiométrica de la piedra caliza.

Normalmente se necesita una alta relacion L/G para tener una buena eficiencia de desulfuracion habiendo
establecido un bajo pH (< 5.8) y una baja SR (< 1.18) que se debe mantener para evitar el ensuciamiento del
separador de gotas.

Relacion L/G y retencién de liquido

La relacion L/G se ve afectada por la retencion de liquido en la torre. En la presente proyecto la retencion es
minima puesto que es de pulverizacion y el gas sélo estd obstaculizado por las baterias de pulverizacion y los
eliminadores de nieblas. Todos los depuradores excepto el lavador venturi y las torres de pulverizacion abiertas
incorporan un disefio interno para obstaculizar la caida libre de la lechada y prolongar asi el contacto con el gas.

Incrementar la retencion de lechada puede aumentar la eficiencia de eliminacion de SO-, pero también aumenta
la pérdida de cara y la potencia necesaria en los ventiladores del sistema.

Un sistema de desulfuracion bien disefiado debe ser capaz de operar en un amplio rango de caudales de gas. La
relacion entre el flujo de gas maximo y minimo que un sistema de depuracion puede manejar sin que pase a ser
una operacion inestable o se reduzca la eficiencia de eliminacién de SO, se conoce como capacidad de reduccion.

Alcalinidad de la fase liquida y L/G

Gracias a la alcalinidad de la lechada, el SO, absorbido es también neutralizado. La eliminacién de SO, como
producto neutralizado permite la transferencia continua de SO- adicional desde la fase gas a la fase liquida. La
alcalinidad disponible en la fase liquida proporciona asi una fuerza motriz para la absorcion y neutralizacion de
SO,, fuerza que sera mayor cuanto mayor sea esta alcalinidad.
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La disponibilidad de especies alcalinas en la fase liquida es fundamental. Ademas de absorber SO, del caudal
0aseoso, gracias a estas especies también se absorbe cloruro de hidrégeno, formado por la combustion del cloro
presente en el carbon. Conforme se acumula cloro en la lechada, la alcalinidad disponible para la eliminacién de
SO, es menor. El impacto de la absorcion de HCI en el consumo de caliza es minimo excepto cuando la cantidad
de azufre contenido en el carbon es baja y el contenido en cloro alto. La adicién de agentes solubles o
amortiguadores como el MgO o el &cido adipico aumentan la alcalinidad disponible en fase liquida a un nivel
de pH dado y asi se reduce el impacto de los cloruros en el proceso de eliminacién de SO-.

El principal medio operativo para aumentar la alcalinidad disponible es aumentar el caudal de liquido. El
incremento del volumen de liquido por caudal de gas permite neutralizar mas especies por contacto con el caudal
de gas. Incrementando el caudal de liquido, sin embargo, también aumenta la energia demandada por el sistema.
Por lo tanto, se debe determinar una relacion dptima entre la alcalinidad disponible, relacion L/G, consumo
energético, y eficiencia de eliminacién de SO.

Efluente hacia el tanque de oxidacion y saturacion relativa

El disefio del tanque que retine el efluente procedente del depurador es muy importante en el control de la
saturacion relativa. Todas las reacciones quimicas de precipitacion deberian ocurrir en el tangque de oxidacion.
Dicho depdsito debe tener un tamafio suficiente como para permitir un minimo de 8 minutos de tiempo de
residencia de la lechada recirculada para asegurar un uso 6ptimo de la caliza asi como la formacion de yeso.

En los sistemas de desulfuracion hiimeda con caliza, el término “saturacion relativa” (SR) hace referencia al
grado de saturacion (cercania al limite de solubilidad) del sulfito y sulfato célcico en la lechada. Este término es
importante como indicador de incrustaciones, especialmente las de yeso, que pueden llegar a ser graves. La
saturacion relativa se define como la relacion entre el producto de las actividades de sulfato y calcio y la constante
del producto de solubilidad. La solucion esta insaturada si SR es menor a 1.0, saturada cuando SR es igual a 1.0,
y sobresaturada cuando SR es mayor a 1.0. Generalmente un sistema de depuracion con caliza operara en modo
libre de incrustaciones cuando la SR del yeso se mantenga por debajo de 1.4 y la RS del sulfito calcico por
debajo de un valor de aproximadamente 6.

Prevencion en la formacion de incrustaciones

La formacion de incrustaciones puede provocar la acumulacion de sélidos en el interior de la torre y finalmente
bloguear una parte o el sistema en su totalidad. También, puede hacer que los instrumentos no trabajen
adecuadamente y se pierda el control del proceso.

Se puede controlar la formacion de incrustaciones mediante un control riguroso del pH de la lechada, la relacion
estequiométrica (Ca/S), y la saturacion relativa del sulfato de calcio en la lechada. Como se ha mencionado
previamente, el control de estos parametros se consigue con el suficiente tiempo de residencia en el tanque de
oxidacion, optimizando la relacién L/G, y manteniendo una concentracion adecuada de sélidos en la lechada. El
contenido de sélidos en la lechada de recirculacion no deberia ser menos del 8% en peso en un sistema de
desulfuracion de piedra caliza sin cenizas volantes y 15% en un sistema que elimine simultaneamente las
cenizas. Los agitadores presentes en el tanque de oxidacién y en el tanque de preparacion de la lechada fresca
también ayudaran a evitar problemas de incrustaciones.

Grado de oxidacion

El grado de oxidacion de sulfito a sulfato en un sistema de desulfuracion via himeda afecta a la precipitacion de
los productos solidos de reaccion. En general, el yeso (CaSO, +2H,0) empieza a precipitar cuando el grado de
oxidacion excede el 16% (sulfito a sulfato en base molar).

El grado de oxidacién generalmente aumenta al incrementar la relacion entre O, y SO; en la corriente de entrada,
aumentando las concentraciones de ciertos metales traza (como el magnesio) en la lechada, y disminuyendo el
pH. Se han desarrollado varias técnicas de oxidacion forzada en los sistemas de depuracion con el fin de mejorar
las caracteristicas de deshidratacion de los lodos y reducir asi el volumen total de lodos generados.
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Eliminacién de cloro

Debido a regulaciones operacionales y reglamentarias, los disefios de los sistemas de depuracién se deben hacer
teniendo en cuenta la posible existencia de cloro en el caudal a tratar. EI uso de un prelavador o de un sistema
de dos circuitos puede confinar los cloruros haciendo posible que sean eliminados. Algunos métodos
actualmente usados para purgar los cloruros son efectivos pero no se recomienda aplicarlos en circuito cerrado.

En el futuro, puede haber medidas mas estrictas en la regulacion de descarga que requieran el uso de opciones
de control viables pero costosas, como la evaporacion por compresion de vapor. La compresion de vapor puede
evaporar la corriente concentrada en cloruros y reducirlos a forma de sal.

Consideraciones de equipos

Algunas consideraciones a tener en cuenta en la fase de disefio con vistas a facilitar el mantenimiento del sistema
son el acceso a las partes internas y al tanque de oxidacion, asi como a los colectores y boquillas de pulverizacion.
Ademas, el disefio deberia tener en cuenta instrumentos como sopladores de hollin cerca de las interfaces
humedo/seco y tubos de recalentamiento en linea, rociadores para el lavado del separador de gotas v filtros en
los tanques de retencion de efluentes para evitar el taponamiento y la erosion de las tuberias y boquillas de
rociado.

Absorcién himeda con carbonato célcico y oxidacién inhibida

Es conocida como Limestone Inhibited Oxidation Process (LSIO). Este proceso ha sido disefiado para controlar
la oxidacion en el absorbedor, siendo una tecnologia con alto rendimiento para carbones con alto contenido en
azufre (Srivastava, 2000). Sin embargo, inhibir la oxidacion es mas dificil cuanto menor sea el contenido en
azufre del carbdn.

En este proceso, el gas caliente procedente de la combustidn entra en una torre de pulverizacion, donde se pone
en contacto con una lechada de CaCOs diluida a la cual se afiade tiosulfato sodico (NazS;0s) para prevenir la
oxidacion del sulfito a sulfato en el interior del absorbedor, bajando la oxidacién de la lechada por debajo del
15%, siendo una proporcion tipica en esta tecnologia entre el 4 y el 10%. La cantidad de aditivo necesario para
inhibir la oxidacion depende de las condiciones de operacion del absorbedor (Miller, 2011).

A veces, por consideraciones econdmicas, se afiade azufre directamente al tanque de reactivo en vez de tiosulfato
a la lechada de caliza. Sin embargo, la conversion a tiosulfato ocurre en el tanque de reaccién cuando el azufre
contacta con sulfito. El total de azufre que se convierte en tiosulfato estd entre el 50 y el 75%. La cantidad
requerida de tiosulfato (o azufre) necesario para lograr la oxidacion inhibida es una funcién de las condiciones
de operacion.

El principal beneficio de esta tecnologia es el control de las incrustaciones de yeso debido a una minimizacion
de la formacion de sulfato célcico.

Un beneficio adicional del uso del LSIO es que se incrementa la solubilidad de la caliza, lo que mejore la
utilizacion del absorbente. Las caracteristicas de deshidratacion del residuo de los LSIO son mejores desde el
punto de vista de operacién comparado con el residuo que procede de los absorbedores donde no se ha utilizado
oxidacion natural, porque el sulfito célcico tiende a formar grandes cristales.

No obstante, este proceso tiene algunas desventajas, tales como que los reactivos (tiosulfato o azufre) requieren
de equipos de proceso adicionales y de particularidades en el almacenaje, ademés de que pueden causar
corrosion. También, cabe mencionar que el subproducto producido debe ser gestionado medioambientalmente
y tiene poco potencial de reutilizacion, por lo que suele acabar en vertederos (Aranda, 2014).

Procesos FGD basados en cal hidratada y mejora con magnesio

Este tipo de precesos se usan cuando la concentracion de iones de hidrégeno de la lechada tiende a ser alto, al
aumentar la concentacion de H*, el pH de la lechada disminuye y por consiguiente, la tasa de absorcion de SO,
disminuye. Con la presencia de reguladores como el magnesio, se puede reducir la concentracion de iones
hidrégeno en la zona de contacto gas-liquido y la tasa de absorcion de SO- se puede maximizar (Fernandez
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Diez).

En el proceso de cal mejorada con magnesio, el flujo caliente de gas de combustion entra en una torre de
pulverizacién, donde se pone en contacto con una lechada de sulfito de magnesio/cal. EI SO, es absorbido en la
reaccion con el sulfito de magnesio, formando bisulfito de magnesio. Esto ocurre a través de las siguientes
reacciones:

50,(g) + H,0(l) » H,S05(aq) —» H™ + HSO3 (R2-24)

H* + MgS05(s) » HSO3 + Mg?* (R2-25)

Ca(OH),(s) + 2HS03 + Mg** - Ca?*S0%~ + 2H,0(l) + MgS05(s) (R2-26)
Ca’*S03~ + %Hzo — CaS0; » %HZO(S‘) (R2-27)

Dentro del absorbedor, algo de sulfito de magnesio presente en la solucion se oxida a sulfato. Este sulfito
reacciona con la cal para formar sélidos de sulfato de calcio. El sulfito de calcio y los s6lidos de sulfato son los
principales productos del proceso. Mediante espesadores y sistemas de filtracion a vacio se elimina el agua
presente en el lodo de sulfito, luego éste se fija con cenizas volantes y cal antes de su eliminacion en un vertedero.
El magnesio permanece disuelto en la fase liquida (Miller, 2011).

Algunas ventajas de este proceso en comparacion con el de oxidacion forzada (LSFO) son:

e Mayor eficiencia de eliminacion de SO, en absorbedores mas pequefios.
e  Menor utilizacién de lechada para el mismo nivel de eficiencia de eliminacion.

o Debido a que se necesita recircular menos, las bombas son mas pequefias y la energia que necesita el
gas para circular por la torre también es inferior. Por lo que el ventilador de refuerzo necesita menos
potencia. Esto se traduce en un menor consumo de electricidad.

e Si se requiere, se puede obtener como subproducto Mg(OH),, que se puede usar para reducir las
emisiones de SO..

Las desventajas principales del proceso son el gasto de cal como reactivo en relacion con la piedra caliza y la
complejidad en la eliminacién del agua presente en el lodo sulfito/sulfato de calcio. El sulfito puede ser oxidado
para producir yeso, pero esto requiere gran equipamiento y control.

Desulfuracion con agua de mar

Este proceso emplea la alcalinidad natural del agua de mar para neutralizar el SO, (Kohl, 1997). La quimica del
proceso es similar a la del LSFO con la excepcidn de que no existe ninguna disolucién o precipitacion de solidos.
El agua de mar estd presente en grandes cantidades en las plantas energéticas como medio refrigerante en
condensadores. Es alcalina por naturaleza, y con alta capacidad de neutralizacion de SO..

La absorcion de SO- tiene lugar en el absorbedor, donde el agua marina y el gas de combustion se ponen en
contacto a contracorriente. El efluente del absorbedor va hacia la planta de tratamiento, donde se pulveriza para
oxidar el SO, absorbido a sulfato antes de la descarga. Debido a que el sulfato se disuelve en agua marina, no se
obtiene ningln producto que requiera tratarse como residuo. El sulfato es un componente natural del agua del
mar, y, como mucho, puede haber una ligera concentracion superior a la normal en la descarga, dentro de las
variaciones naturales del agua salada, dando niveles casi indetectables a no mucha distancia de la descarga.

Debido a que se vierte un efluente al océano, para la instalacion de este tipo de tecnologia, los mayores
requerimientos son estudios previos medioambientales. Las altas concentraciones de clorhidrico que se dan en
estas instalaciones tras la desulfuracion, deben tenerse en cuenta a la hora de elegir los materiales, por la
corrosion que se produce (Aranda, 2014).
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El uso de agua de mar solamente puede considerarse si la disponibilidad de agua salina es grande (zonas costeras)
y seria indispensable un estudio de Impacto Ambiental para excluir la posibilidad de efectos ambientales
negativos (Velasco Hurtado, Rodriguez, 2005).

Reactor burbujeante

Esta tecnologia se conoce industrialmente por el reactor empleado, el “Jet Bubbling Reactor”. Representa un
enfoque diferente entre el contacto gas/liquido para la eliminacion del SO, en comparacion a los casos de los
LSFO y LSIO. En este proceso, la oxidacion del sulfito/bisulfato y la precipitacion del yeso se realizan en un
tanque de reaccion.

El contacto se logra haciendo pasar el gas de la combustién a través de unos tubos situados por debajo de la
superficie de la lechada de caliza. Se forma entonces, la zona burbujeante, en la que el gas de combustion
burbujea vigorosamente a través del liquido envolvente, creando una gran area liquido/gas para la absorcién del
SO,. En esta zona, se mantiene un pH inferior al de los LSFO (3.5 — 4.5 frente a 5.5 — 6.5) para incrementar los
ratios de reaccion y prevenir formaciones de depdsitos de sulfitos y carbonatos, neutralizacion y oxidacion de
bisulfitos y formacidn de cristales de yeso. Gracias a este bajo pH se puede usar el 100% de la caliza.

Proceso de Doble Alcali

En este proceso el gas se pone en contacto con una solucion de sulfito de sodio (Na.SOs) pulverizada en el
interior de la torre. Una carga inicial de carbonato sodico (Na2CQOs3) reacciona directamente con el SO, para
formar sulfito de sodio y CO,. Posteriormente, el sulfito reacciona con mas SO- y agua para formar bisulfito de
sodio (NaHSOs). Algo de sulfito de sodio es oxidado por exceso de oxigeno en la corriente gaseosa formando
sulfato de sodio (Na2SQ.). Las siguientes reacciones describen el proceso (Miller, 2011):

Na,CO5(s) + S0,(g) = Na,S05(s) + CO,(g) (R2-28)

Na,CO3(s) + SO,(g) + H,0(l) » 2NaHS05(s) (R2-29)
1

Na,;CO03(s) + 502(9) = Na;S0,(s) (R2-30)

Junto con la reaccion que se da en menor medida:

2NaOH (aq) + S0,(g) = Na,S05(s) + H,0(D) (R2-31)

Este proceso tiene numerosas ventajas frente a un LSFO:

o EIl sistema tiene mayor disponibilidad porque hay, potencialmente, menores problemas de
incrustaciones y obstrucciones ocasionadas por los productos de reaccion.

e Se previene la corrosion y erosion porque la solucién tiene un pH de entre 6y 7.
e Laaltadisponibilidad del sistema reduce las labores de mantenimiento.

e Lasbombas de recirculacion principales son de menor potencia, debido a que la razon de alimentacion
al absorbedor liquido/gas es menor.

e El consumo eléctrico de auxiliares es menor debido a los menores requerimientos de bombas.

e Lamayor reactividad de los componentes alcalinos en la solucion para la absorcion permite una mayor
versatilidad frente a diferentes cargas.
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Las dos desventajas principales del proceso son que el reactivo (carbonato sédico) es mucho mas caro que la
caliza y que los lodos deben ser tratados debido a la contaminacién del sodio contenido en el lodo de los
sulfitos/sulfatos de calcio (Miller, 2011).

Proceso con amoniaco

Este proceso utiliza el amoniaco (NHs) como absorbente para eliminar el SO, de los gases de combustion
(Srivastava, 2011). Es un proceso himedo méas novedoso que los anteriores que permite combinar una mejora
de la gestion del subproducto con una eficiencia de desulfuracién mayor del 95%.

Desde el punto de vista de la absorcién, la alcalinidad del amoniaco es méas favorable que la de absorbentes
calcicos para la absorcién del SO,. Ademas, debido a varios pardmetros en los desulfuradores que utilizan cal o
caliza, como la baja velocidad de reaccion o las reacciones incompletas, son necesarios unos equipos enormes,
sistemas complejos y un elevado consumo de energia. Por el contrario, en el proceso que usa amoniaco, debido
a que la reaccion es completa y a la alta utilizacion de absorbente, los sistemas son mas pequefios y sencillos,
consumiendo menos energia.

Entre las ventajas hay que destacar que el subproducto (sulfato amoénico) es un fertilizante para la agricultura y
su venta puede influir sobre los costes de produccién. Este proceso no origina contaminaciones secundarias, no
produce aguas residuales. Por ultimo, debido al consumo completo del reactivo en la reaccidn, estos
desulfuradores no suelen tener problemas de incrustaciones (Aranda, 2014).

Las desventajas principales son la formacion de aerosoles y las restricciones econémicas por el alto coste de
absorbente (Curiel Alegre, 2017).

2.3.2. FGD semihiimeda

Spray-Drying con cal

Este proceso es normalmente usado en plantas que emplean un carbon con un contenido medio-bajo en azufre.
Se usan atomizadores rotativos para dispersar finamente la suspension de cal en el gas. El flujo caliente de gas
se mezcla en el interior del spray dryer con una lechada de cal fresca finamente atomizada. Se requiere una
temperatura cercana a la de saturacion adiabatica (de 10 a 15°C para los gases derivados de la combustion del
carbon) para lograr una alta eliminacion de SO,. Las principales reacciones en el interior del spray-dryer son las
siguientes (Srivastava, 2011):

1 1

Ca(OH); + S0, — Cas0; 5 Hy0 + 5 H,0 (R2-32)

Ca(OH), + SO5 + H,0 - CaS0, 2H,0 (R2-33)
1

CaS0; +0; > CaSO, (R2-34)

Sin embargo, la saturacion completa puede perjudicar el funcionamiento de un secador por atomizacion debido
a que los solidos himedos se adhieren a las paredes del recipiente, a las tuberias y al colector de particulas.
También es necesario controlar minuciosamente la cantidad de agua en la lechada alimentada al spray dryer para
evitar la saturacion completa del gas.

Las ventajas principales del proceso son (Aranda, 2014):

e Tecnologia altamente desarrollada.

e Instrumentacion simple.
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e Construccion en acero al carbono.
e Bajo consumo de agua.
¢ No hay tratamiento de aguas residuales.

Por el contrario, las desventajas fundamentales son:

e Su utilizacion esta limitada a carbones con niveles de azufre medio-bajo.
e Tratamiento de especial cuidado con el subproducto, que se tratara como un residuo.

o Altacalidad de agua requerida.

2.3.3. FGD secal/semiseca

Procesos de inyeccion de absorbente

Se conocen como “Sorbent Injection Processes” y se pueden considerar varios tipos (Aranda, 2014):

e Inyeccion en el hogar de la caldera (Furnace Sorbent Injection (FSI)).

e Inyeccion en el hogar de la caldera con humidificacion posterior (LIFAC).
e Inyeccién en el economizador de la caldera (Economiser Sorbent Injection).
¢ Inyeccion en conductos (Duct Sorbent Injection).

e Inyeccion hibrida de absorbente (Hybrid Sorbent Injection)

Inyeccion de adsorbente en el hogar de la caldera

En este proceso, un absorbente seco es inyectado directamente en la parte superior del hogar de la caldera,
distribuyéndose por toda la seccion y reaccionando con el SO, de los gases de combustién. La temperatura en
esa zona esta en torno a 1000 °C (Srivastava, 2000).

Este sistema tiene varias ventajas. La principal es la simplicidad del sistema. No requiere un recipiente separado
para la absorcién. Ademas, la inyeccion de la cal en forma seca requiere menos complejidad en el sistema de
manejo del reactivo, lo cual supone menores labores de operacion, menores costes de mantenimiento y
practicamente se eliminan los problemas de obstrucciones, incrustaciones y corrosiones presentes en los sistemas
que emplean una lechada. Al emplearse menos equipos, el consumo eléctrico es menor. Adicionalmente, no se
necesita vapor auxiliar u otras formas de recalentamientos para prevenir corrosiones aguas abajo den direccion
del flujo, como ocurre en otros sistemas.

La principal desventaja de este proceso es que tiene una eficiencia de entre el 40 al 80% de SO, con un ratio
molar Ca/S de 2 (lo que también resulta en una mayor produccion de residuo), mientras que sistemas como el
que usa lechada de caliza con oxidacién forzada es capaz de conseguir mas del 90% de eliminacién de SO,
empleando ratios comprendidos entre 1.05 y 1.10 moles de Ca por mol de SO, eliminado (Srivastava, 2000).

Inyeccion de adsorbente en el hogar de la caldera con humidificacién posterior

En este proceso se desarrollé para mejorar la eficiencia de eliminacion de SO del proceso FSI. La caliza se
inyecta en la parte superior de la caldera, donde parte del SO se elimina de la forma descrita anteriormente en
el FSI (Srivastava, 2001). Los productos de la reaccion junto con las cenizas volantes pasan a un reactor de
activacion donde se pulveriza agua para humidificar el gas de combustién para conseguir una eliminacién
adicional de SO y acondicionar las particulas. Los productos sélidos secos se capturan aguas abajo en el
precipitador electrostatico.

La principal ventaja del proceso LIFAC es que se puede conseguir una eficiencia de eliminacién del 80% con
un ratio molar Ca/S de 2. Los parametros criticos de este proceso son la temperatura de los gases de combustion
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en el punto de inyeccion del absobente y en el reactor de activacion, asi como los tiempos de residencia en la
caldera y en reactor (Miller, 2011).

Entre las desventajas cabe citar que pueden aparecer problemas de ensuciamiento y escoria, afectando a la
estabilidad de la llama y también puede aumentar la cantidad de carbono inquemado en las cenizas (Curiel
Alegre, 2017).

Inyeccion del adsorbente en el economizador de la caldera

En este proceso, la cal hidratada se inyecta en la corriente de gases cerca del economizador donde la temperatura
esta comprendida entre 300 y 600 °C. Este proceso fue muy estudiado porque se encontraron resultados similares
al proceso de inyeccion en hogar de la caldera. En este proceso la temperatura es demasiado baja para deshidratar
la cal por completo. El producto principal es CaSOs en lugar de CaSO4 (Miller, 2011).

Este sistema puede aplicar en unidades antiguas que necesitan una actualizacién y se puede usar con carbones
de contenido en azufre medio-bajo. Las ventajas y desventajas de este proceso son similares a las del FSI, con
la excepcion de que no hay CaO en el residuo. No se usa actualmente.

Inyeccion de absorbente en conductos

Se realiza la desulfuracion directamente en el conducto de gases de combustion dispuesto entre el precalentador
de aire y el dispositivo de control de particulas. Si es necesario, se pueden humedecer con agua los gases de
combustion. Por lo tanto la reaccién con el SO, se produce en dichos conductos, capturandose el subproducto
en un filtro aguas abajo (Srivastava, 2000).

El absorbente empleado en este proceso es cal hidratada o, ocasionalmente, bicarbonato de sodio. El agua puede
ser inyectada por separado aguas abajo o aguas arriba del punto de inyeccion de absorbente seco para humidificar
el gas de combustion. La posicién relativa de la inyeccion de absorbente seco y de agua se optimiza para
promover al maximo la eliminacién de gotas o impactos entre las particulas de absorbente y las gotas de agua,
ambas suspendidas en el gas de combustion. Las particulas de absorbente seco deben ser de una pequefia
granulometria. La molienda himeda alcanza particulas menores que la molienda seca, por lo que resulta mas
eficiente el absorbente en el caso de ir en suspension; sin embargo, es mucho mas dificil de manejar que en seco.

Con una humedad relativa elevada el absorbente presenta su forma mas activa. Sin embargo los gases de
combustion deben mantenerse por encima del punto de rocio para minimizar el riesgo de depdésitos no deseados
en los conductos de combustién y equipos posteriores a la inyeccion del reactivo (Aranda, 2014).

Muchos son los factores que influyen en el rendimiento de este tipo de proceso, como la cantidad de absorbente
inyectado, humedad relativa de los gases de combustion, reactividad del absorbente, tiempo de residencia en el
conducto del gas y de los solidos, y cantidad de absorbente reciclado sin reaccionar.

Las cenizas volantes, los productos de reaccion y cualquier absorbente que no haya reaccionado se recogen en
el dispositivo de control de particulas.

Es una opcion apropiada para centrales térmicas de baja potencia (<300 MW) en las que se utilicen combustibles
con bajo contenido en azufre (<1,5% de azufre en peso) (Curiel Alegre, 2017).

Inyeccion hibrida de absorbente

Este proceso normalmente es una combinacion del de inyeccion en cdmara de hogar e inyeccion en conductos,
con el objetivo de conseguir mayores rendimientos de desulfuracion y una mejor utilizacion de absorbentes. En
los sistemas hibridos se utilizan varios tipos de tratamientos posteriores a la camara de combustién, como la
inyeccién de un segundo absorbente dentro del conducto (sobre todo compuestos de sodio) y la humidificacion
en un tanque especifico, asi como la humidificacion del CaO sin reaccionar. Dependiendo del proceso, puede
incluso aumentar hasta un 90% la eficiencia de eliminacion.

En muchos casos, se instala un nuevo filtro de mangas aguas debajo de un dispositivo de eliminancion de
particulas existente (normalmente un precipitador electrostatico). El precipitador electrostatico sigue eliminando
la ceniza y la eliminacion del didxido de azufre se realiza de manera similar a la inyeccion en el conducto, con
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la inyeccion de absorbente antes del nuevo filtro de mangas. Como inconveniente, el coste de capital se ve
incrementado notablemente (Miller, 2011).

Las ventajas principales de este proceso son las siguientes:

e Alta eficiencia de eliminacion del SO..

o Costes de operacion y capital necesario relativamente bajos.

e Fé&cil adaptacion.

o Fécil operacion y mantenimiento, sin manejo de lodos.

e Areas de instalacion reducidas debido al uso de equipos compactos.

¢ No hay tratamiento de aguas residuales.

Tecnologia de Lecho Fluido en Circulacion

En este proceso, el absorbente seco se pone en contacto con el gas de combustion humidificado en un lecho
fluidizado circulante. Con este sistema se pueden alcanzar eficiencias de eliminacion de entre el 93% y el 97%,
con una relacion mola Ca/S de 1,2 a 1,5. Este lecho fluidizado se forma como resultado de que los gases de
combustion fluyen hacia arriba a través de un lecho de sélidos absorbentes. Con este sistema se consigue un
largo tiempo de contacto entre el absorbente y el gas de combustién ya que se hacen varios pasos. El gas de
combustion cargado con productos de reaccion se dirige luego a un dispositivo de control de particulas. Parte de
la captura de este dispositivo es recirculada en el lecho para aumentar la utilizacion del absorbente, mientras que
la fraccion restante se desecha (Srivastava, 2000).

Esta tecnologia se caracteriza por tener una buena transferencia de masa desde la fase gas a la sélida. Esto se
consigue por el contacto tan intimo entre el gas y el sélido asi como por la alta velocidad de deslizamiento entre
las dos fases. Un beneficio adicional del lecho fluidizado es la abrasion continua de las particulas absorbentes,
gue da como resultado la exposicién de alcali fresco sin reaccionar. Este sistema ademas tiene poco impacto
ambiental, y no requiere de chimeneas himedas. Ademas, no necesita tratamiento de aguas residuales.

Entre los principales inconvenientes se hallan la necesidad grandes filtros de mangas y bombas de alimentacion
de agua de gran potencia, ademas de que el transporte del subproducto generado es peligroso (Johnson, 2010).

2.3.4. Procesos regenerativos

Procesos regenerativos himedos

Proceso humedo regenerativo basado en Sulfito Sodico

También llamado “The Wellman-Lord process” emplea sulfito sddico para absorber el SO, que, posteriormente,
es regenerado para conseguir una corriente de SO, concentrado. La mayoria del sulfito es convertido es bisulfito
sodico al reaccionar con el SO, como en el proceso doble alcali. Algo de sulfito de sodio se oxida a sulfato
(Miller, 2011).

Se necesita un pretratamiento de depuracion de los gases de combustion para saturarlo y enfriarlo hasta unos
55°C. Asi, se consigue eliminar los cloruros y cualquier remanente de cenizas volantes, y evitar evaporaciones
en el absorbedor.

El sulfito s6dico es regenerado en un evaporador- cristalizador mediante la aplicacion de calor. Se produce una
corriente de SO concentrado (90% de riqueza) al mismo tiempo.

La corriente de didxido de azufre que se produce puede ser comprimida, licuada y oxidada para obtener &cido
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sulfarico o reducirlo a azufre elemental. Una pequefia porcion de SO, recogido se oxida a sulfato y se convierte
en un cristalizador en sulfato de sodio s6lido que puede ser comercializado.

Las ventajas de este proceso son la pequefia produccion de residuo solido, el poco consumo de reactivo alcalino
y el uso de solucion en forma de lechada, lo que previene las incrustaciones y permite la produccion de
subproductos comerciales.

Los inconvenientes son el alto consumo energético que requiere la planta y el alto coste de mantenimiento debido
a la complejidad de los procesos y a la gran extension de &rea que necesita la planta. Otra desventaja es que se
requiere una purga del 15% de la solucion de depuracion para prevenir la acumulacion del sulfato de sodio
(Aranda, 2014).

Proceso htimedo regenerativo basado en Oxido de Magnesio

En este proceso conocido como “Magnesium Oxide”, 1a lechada de MgO se utiliza de la misma forma que la
cal o caliza en los procesos no regenerativos. La diferencia principal entre ambos procesos es que el 6xido de
magnesio es regenerado, mientras en el otro caso el reactivo no se regenera.

El proceso de 6xido de magnesio utiliza el hidroxido de magnesio Mg(OH), para eliminar el SO, de los gases
de combustion formando sulfito y sulfato de magnesio.

La mezcla de sulfito y sulfato de magnesio se calienta para descomponer la mayor parte en SO, y MgO. Se
produce una corriente de SO, del 10 al 15%. Se afiade un agente reductor en el paso de calcinacion para reducir
cualquier sulfato presente. EI MgO regenerado se hidrata y se usa en el absorbedor.

La principal ventaja de este proceso es la gran eficiencia de desulfuracién, por encima del 99%; la fluctuacion
en los niveles de entrada del SO- no influye en la eficiencia de eliminacion y apenas existen problemas respecto
a las incrustaciones quimicas. La principal desventaja del proceso es su complejidad y la necesidad de una planta
de produccidn de acido sulfdrico para producir sulfurico de calidad comercial (Aranda, 2014).

Proceso humedo regenerativo con Carbonato Sodico

Se conoce como “Sodium Carbonate”, y en este proceso el SO, entra en contacto con una disolucion atomizada
de carbonato sodico. Los productos de la reaccion son sulfito y sulfato sédico, que son reducidos a sulfuro de
sodio. Posteriormente, la reaccion de sulfuro de sodio con el dixido de carbono y agua, regenera el carbonato
sodico y el sulfuro de hidrégeno se convierte en azufre (Srivastava, 2000). Las reacciones quimicas mas
importantes de este proceso no:

Absorcion,

S0, + Na,C03; — Na,S05 + CO, (R2-35)

1
Na2503 + 502 d Na2504_ (R2'36)

Reduccion (a temperaturas de entre 1170 y 1320 K)

2Na,S05 + 3C - 2Na,S + 3C0, (R2-37)
Na,S0, + 2C - Na,S + 2C0, (R2-38)
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Proceso humedo regenerativo con Amina

Este proceso, conocido como “Amine”, usa una amina en forma acuosa como absorbente para la eliminacién de
SO,. Laamina se regenera via térmica y se produce una corriente saturada en SO-. Este es tratado posteriormente
con tecnologias convencionales para producir &cido sulfarico (Srivastava, 2000).

Proceso regenerativo seco

Proceso seco regenerativo con Carbon activo

Conocido como “Carbon Activate”, en este proceso el carbon activo captura el SO, en un lecho mévil formado
por carbén activo granular. EI carbdn activo se regenera térmicamente produciendo una corriente de SO-
concentrado, gque se trata para producir acido sulfdrico (Stirling, 2000).

El carbono cataliza la oxidacion del SO en exceso de oxigeno y temperatura de entre 110y 180 °C. Es necesaria
la presencia de agua para gque la reaccion se produzca en una extensién razonable.

1
S0, + 202 + H,0 - H,50, (R2-40)
El adsorbente se puede regenerar de dos formas: lavando con agua para eliminar el sulfato como é&cido sulfarico

diluido; o bien, calentandolo a 420 °C para reducir el sulfato a SO.. En este caso el carbon actlia como agente
reductor (Aranda, 2014).

2H,50, + C > 250, + 2H,0 + CO, (R2-41)
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3. MEMORIA DESCRIPTIVA

3.1. Esquema de la desulfuracion por via humeda

La desulfuracion de gases de combustion por via himeda consiste, basicamente, en poner en contacto el gas con
una lechada alcalina (o solucién absorbente) finamente pulverizada, que absorbe el didxido de azufre del gas.
Dicho contacto se realiza en un equipo, especialmente disefiado para ello, denominado absorbedor o lavador
hamedo.

En lineas generales, un sistema de desulfuracion por via himeda de un efluente gaseoso, que emplee cal o caliza
como reactivo absorbente, tiene los siguientes componentes (Pérez, 1997):

¢ Sistema de alimentacion del reactivo alcalino absorbente (cal/caliza).

e Tanque de reaccion, también conocido, en algunas configuraciones, como tanque de oxidacion.

e  Separador de gotas para el gas que abandona el absorbedor, conocido también por eliminador de nieblas.
e Sistema de emisién y acondicionamiento del gas depurado.

e Sistemas de deshidratacion y evacuacion del subproducto o los residuos sélidos del proceso.

e Sistema de aporte, recuperacion y almacenamiento de agua del proceso.

e Equipos de impulsion para los fluidos involucrados: bombas, ventiladores, soplantes y compresores.

e Sistemas auxiliares de alimentacion de aditivos.

e Equipos de instrumentacion adecuados para el control de la planta.

El esquema general de una planta de desulfuracién himeda con caliza queda representado en la Figura 3.1.
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Figura 3.1. Esquema bésico de desulfuracion por via himeda con caliza (obtencién de yeso). (Gutiérrez Ortiz
et al. 2006)
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El presente proyecto no abarcaré el disefio de todos los equipos que aparecen el la Figura 3.1. sino que se centrara
en el disefio del absorbedor como equipo principal y los siguientes equipos auxiliares:

e Tolva de almacenamiento de caliza

e Bomba de aporte de agua al tanque de preparacion de lechada fresca

e Tanque de preparacion de lechada fresca

e Bomba de aporte de lechada fresca al tanque de oxidacion

e Soplante de aporte de aire al tanque de oxidacion

e Bomba de extraccion de lechada de reaccion en la corriente de purga

e Bombas de recirculacion de lechada de reaccion

e Agitadores del tanque de preparacion de lechada y del tanque de oxidacion

e Configuracion de boquillas de pulverizacion de lechada y del anillo de distribucion de aire en el tanque
de oxidacion.

Aungue no se ha disefiado el GGH, si se ha tenido en cuenta en los balances de masa y energia. Dichos equipos
se muestran en la Figura 3.2., que servira de base para realizar una descripcién de la planta disefiada en este
TFG.
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Figura 3.2. Diagrama simplificado de la planta a especificar en el presente proyecto.
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El gas de combustion entra en el absorbedor tras pasar a través de un intercambiador de calor regenerativo
(GGH) con el fin de recalentar el gas de salida hasta los niveles de temperatura requeridos para su posterior
emision por chimenea. Adicionalmente, previamente a la entrada al abosorbedor, parte de la corriente gaseosa
se desvia a través de un by-pass hacia la corriente que sale de la torre de absorcion. De esta forma puede variarse
el caudal de gas tratado y, por consiguiente, tanto la temperatura como el contenido en SO- de los gases emitidos.

Por otra parte, la caliza, de granulometria fina y almacenada en tolvas, se alimenta a través de un tornillo sin fin
auntanque de mezclado, al igual que el agua necesaria, donde se prepara la lechada absorbente, que se introduce
en el tanque de oxidacion.

En el tanque de oxidacion (forzada) se alimenta aire ambiente, que se burbujea a través de la solucion con el fin
de mejorar el contacto entre fases y asi favorecer las reacciones de oxidacion. Del tanque de oxidacion se extrae
la lechada que se pulveriza a través de los rociadores instalados en el absorbedor. En este equipo se ponen en
contacto el efluente gaseoso y la lechada absorbente, llevandose a cabo la reaccion entre el SO y el reactivo
alcalino (caliza). Antes de dejar el absorbedor, los gases “limpios” atraviesan los eliminadores de nieblas con el
fin de separar las gotas liquidas arrastradas por éstos.

Finalmente, antes de su emisidn por chimenea, los gases atraviesan el intercambiador de calor regenerativo, para
alcanzar el nivel de temperatura requerido.

Del tanque de oxidacion se extrae una corriente de purga a fin de controlar la concentracion de solidos en el
mismo y conseguir un proceso estacionario. Una parte del agua necesaria para la produccién de lechada fresca
y la que entra por encima de los eliminadores de niebla se obtiene directamente de la red, si bien otra parte
procede del agua depurada en un sistema cuyo disefio queda fuera del alcance del TFG.

Adicionalmente, en el tanque de reaccidn se produce la cristalizacién de las diversas especies disueltas presentes
en la lechada, como consecuencia de la superacion de los limites de solubilidad de las mismas en las condiciones
del medio. Aqui intervienen los agitadores, que permiten que haya un cierto grado de sobresaturacion que
dificulta la precipitacion del soélido hacia el fondo del tanque. La fraccion sdlida del slurry consiste,
principalmente, en una mezcla de sulfito célcico, sulfato calcico, carbonato calcico sin reaccionar y otros silicatos
inertes presentes en la caliza fresca alimentada. Es muy importante que la formacion de la fraccion solida se
lleve a cabo en este tanque y no en el absorbedor u otros equipos, como bombas y conductos de lechada, donde
podrian aparecer graves problemas de incrustaciones y deposiciones, afectandose al buen funcionamiento del
sistema.

3.2. Descripcion de equipos

En este apartado se detallaran las principles caracteristicas de los equipos disefiados en el proyecto.

3.21. Absorbedor

El absorbedor es una vasija hueca cilindrica de seccion circular con una base de 16 m de didametro, recubierto
internamente por un engomado de caucho para evitar corrosiones por acidificacion. La parte inferior,
denominada zona de oxidacion, tiene una altura de 5 m. La lechada tiene un tiempo de residencia de 14 h en el
tanque, y el volumen de éste es de 888 m®.

En el tanque de oxidacion se introduce aire por la parte lateral inferior a través de seis ramales con DN 4”
provenientes de un colector principal con DN 24”. Los ramales tienen orificios en la parte inferior, de modo que
el aire se dirige hacia abajo para evitar, en la medida de lo posible, la obstruccion de éstos con los sélidos
presentes en la lechada.

La entrada de gas al absorbedor se realiza mediante un conducto de DN 184” de didmetro y esta situdaa 3 m
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sobre la superficie de la zona de oxidacion. A su vez, en la superficie lateral del tanque de oxidacion se dispone
de 5 orificios circulares de DN 24” por donde sale la lechada para su recirculacion, otra salida de DN 6” para el
caudal de purga y otra de DN 3% para la entrada de lechada fresca.

La entrada de la lechada recirculada se hara a través de 5 oricificos circulares de DN 24” de diametro, y estaran
situradas a distintas alturas en la torre. La primera se situra a 10 m sobre la cota de entrada del gas, la segunda a
3 mde la primera, la siguiente a 2 m de esta y las dos restantes separadas 2 m también, como se mostrard mas
adelante.

Para pulverizar la lechada se usaran bancos de atomizacion como el que muestra la Figura 3.3.

Figura 3.3. Banco de pulverizacion de lechada.

El banco de pulverizacién esta formado por un colector principal de DN 22 del que salen 14 de DN 8” cada
uno, con la disposicion que se muestra en la Figura 3.3. Dichos ramales estaran colocados cada 2 my, en ellos,
se dispondran boquillas pulverizadoras a una distancia de 2 m entre ellas, exceptuando la primera de cada ramal,
que se situara a 1 m del colector principal. Estas medidas quedan plasmadas en la Figura 3.4.

Las boquillas empleadas tienen el aspecto mostrado en la Figura 3.5, son del tipo ST de cono lleno, con un
angulo de 90°. Estén fabricadas con una aleacion de cobalto y son resistentes a la abrasion y a las obstrucciones
puesto que no tienen partes internas. Producirdn una atomizacion fina que favorece la absorcion del SO..
Tendran una altura 0,2 my una apertura de 0,1 m.

El eliminador de nieblas esta situado 2 m por encima del Gltimo banco de pulverizacion de lechada y, como se
comentd anteriormente, impedira la salida por chimenea del azufre que no haya sido eliminado previamente. Un
metro por encima del eliminador de nieblas se pulveriza agua para lavar tanto este disposivo como el absorbedor
en si. El disefio de dicho eliminador de nieblas queda fuera del alcance del TFG.

Tres metros por encima del banco de pulverizacion de agua se sitta la chimenea del absorbedor. Teniendo en
cuenta la disposicion comentada, la altura del absorbedor seré de aproximadamente 35 m, como se muestra en
la Figura 3.6.
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Figura 3.4. Medidas en las baterias de boquillas.

Figura 3.5. Boquilla de pulverizacion de la lechada.
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Figura 3.6. Esquema del absorbedor.

3.2.2. Depdsitos de almacenamiento

Tolva de almacenamiento de Caliza

La tolva que almacena la caliza para después formar la lechada en el tanque de preparacion sera de acero al
carbono y tendrd una capacidad de 53,6 md suficiente para 8 horas de trabajo. Se rellenara con caliza
almacenada en una serie de silos situados aguas arriba de dicha tolva. Estard formada por una parte superior
cilindrica y otra inferior troncoconica. La altura de la tolva sera de 14 m. En la parte inferior se dispondré de una
valvula alveolar que incorporara un variador de frecuenciay se encargara de la dosificacion de la caliza al tornillo
transportador, tanto la especificacion de la valvula arbeolar como del variador de frecuencia quedan fuera del
alcance el TFG. La Figura 3.7. muestra un esquema orientativo del sistema.
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Figura 3.7. Tolva de caliza con valvula alveolar integrada.

Tangue de preparacion de lechada fresca

El tanque donde se preparard la lechada que posteriormente se introducira en la zona de oxidacion del absorbedor
sera de acero inoxidable AISI 316. Tendra forma cilindrica con una seccion circular de 3,5 m de diametro y una
altura de 3,5 m. Tanto el agua como la caliza entraran por la parte superio del tanque, que estara abierta a la
atmosfera. Dispondra de un orificio lateral de DN 3% por donde saldra la lechada con destino al tanque de
oxidacion. El tanque dispone de 4 placas deflectoras equidistantes en su interior para favorecer la eficiencia de
mezclado de los agitadores.

Tanque de almacenamiento de agua previo al de elaboracion de lechada

En este tanque se almacenara el agua antes de verterla al tanque de preparacién de la lechada. Estara construido
con PVC, tendra una seccion circular de 3,5 m de diametro y una altura de 3,5 m.

3.2.3. Agitadores

Los agitadores estaran presentes tanto en el tanque de preparacion de la lechada como en el tanque de oxidacion.
En ambos tanques, los empleados seran impulsores de turbina del tipo hojas planas y disco de 6 paletas como el
que se muestra en la Figura 3.8.

-~

Figura 3.8. Impulsores empleados (Martinez Nélis, 2010).

El material de construccion serd acero inoxidable AlSI 316 y gira a una velocidad de 115 rpm. EI diametro del
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disco es de 1,15 my la distancia del fondo del tanque a la base del impulsor es de 1,15 m. Cada paleta mide 28,8
cm de largo y 23,1 cm de ancho. El tanque de preparacion de lechada fresca contara con un agitador dispuesto
como se muestra en la Figura 3.9.

Figura 3.9. Disposicion de los mezcladores en el tanque de preparacion.

Ambos tanques estaran provistos de cuatro placas verticales deflectoras para facilitar la homogeneizacion de la
mezcla. La potencia requerida para la agitacion sera de 132,86 kW.

El tanque de oxidacion contara con una bateria de 6 agitadores del mismo tipo, dispuestos segin muestra la
Figura 3.10, habida cuenta de las dimensiones del tanque de oxidacion.

Figura 3.10. Disposicion agitadores en tanque de oxidacion.

La potencia requerida para la agitacion en cada mezclador sera de 127,77 kW.

3.2.4. Tornillo transportador

El tornillo se encargara de transportar la caliza desde la tolva de almacenamiento al tanque de preparacién de la
lechada fresca. Tendra un didmetro de 0,23 m, una longitud de 5 m y una potencia requerida de 3,8 CV
(rendimiento del 30%). El rango de operacion sera de entre 3,1 y 3,8 m¥h de caliza. El transportador estara
fabricado en acero al carbono a partir de un canal tubular con una boca de entrada y otra de salida. El sinfin
estara equipado de motorreductor. El factor de llenado sera de 4 pues el material (caliza) pertenece a la clase d
(abrasivos) como se puede ver en el Anexo C.
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3.2.5. Equipos de impulsion

Todos los equipos de impulsion estaran equipados con variadores de frecuencia, cuya especificacion queda fuera
del alcance del TFG, evitando asi el uso de valvulas de control y optimizando la instalacién energéticamente.
Para obtener el valor de la rugosidad relativa se han usado los valores de aceros comerciales.

Bomba de aporte de agua al tangue de preparacion de lechada fresca

Bomba de doble rotor con conexién de brida, relé de alarma (mensaje de error acumulativo) y un variador de
frecuencia integrado para el control continuo de la presién diferecial variable. Tanto la carcasa como el rodete
son de acero inoxidable.

Tiene un didmetro nominal de 142 mm, en condiciones normales impulsa un caudal de 25 m*h 'y da una altura
de 0,14 bar. Potencia requerida de 0,2 kW y trabaja a 950 rpm.

Bomba de aporte de lechada fresca al tanque de oxidacion

Bomba horizontal monoetapa, de voluta partida radialmente, anillos de desgaste reemplazables, impulsor
cerrado radial con maltiples alabes y proteccién del eje mediante camisa recambiable. Tiene una Unica etapa e
impulsor radial cerrado con hojas curvadas. Se emplea para el manejo de liquidos agresivos en la industria
quimica y petroquimica. Fabricada con AlSI 316.

Equipada con sistema de presion inteligente. Este dispositivo esta formado por dos sensores de presion y un
planel de visualizacion. Registra el perfil de carga de la bomba para indicar, en caso necesario, el potencial
existente para aumentar la eficiencia energética y la disponibilidad.

El diametro de rodete es 169 mm, trabaja a 1.450 rpm y la potencia requerida es de 1 kW. Impulsa un caudal
de 26 m*/hy da una altura de 0,5 bar.

Bomba de purga

La bomba encargada de extraer la corriente de purga es del mismo tipo y las mismas prestaciones que la que
impulsa la lechada fresca hacia el tanque de oxidacion.

La diferencia entre una y otra son las condiciones de operacion, esta bomba impulsa en condiciones nominales
un caudal de 63,40 m%h. Tiene un didmetro de rodete de 169 mm, trabaja a 2600 rpm, potencia requerida de 6
kW, dando una altura de 2,40 bar.

Bombas de recirculacién

Las 5 bombas de recirculacion seran el mismo modelo, la Unica diferencia entre ellas seran las condiciones de
operacion. Se trata de bombas centrifugas para manipular mezclas abrasivas de particulas finas, de carcasa de
voluta modificada, horizontal de extremo de succién con alta rigidez de seccion y 4 impulsores de vano.

Su rendimiento es del 83%, el caudal en condiciones nominales de operacion es 7424 m3/h, potencia requerida
1,5 MW, el diamtero del alabe es de 1.372 mm, 450 rpm, las alturas requeridas para cada bomba son 4,7; 5; 5,3;
5,5; 5,8 bar.

Soplante de aire de oxidacién

Es una turbo soplante de una etapa con multiplicador integrado, impulsor de aluminio, aletas de bronce y
aleacion de aluminio, engranaje de acero de alta resistencia endurecido, rodamiento eje rapido de bolas
ceramicas de contacto de alta presion, rodamiento de eje lento rigido a bolas, lubricacién forzada de aceite con
bomba integrada de desplazamiento positivo, enfriador de aceite/aire, y filtro de aceite de 10 micras.

Dispone de un motor eléctrico de jaula en ardilla, con una entrada con filtro de grano grueso primero y un filtro
tipo bolsa después. Gira a 450 rpm, su potencia requerida es de 150 kW y en condiciones normales de operacion
trata un caudal de 9.658 m*h y da una altura de 0,6 bar.

37



3.3. Sistema de control

En toda planta de proceso industrial es imprescindible controlar una serie de variables de operacion para poder
asegurar el correcto funcionamiento de los equipos.

Debido a la naturaleza dindmica de los procesos, se presentan continuamente cambios o perturbaciones en las
variables, y si no se llevan a cabo acciones de control, no se puede asegurar el cumplimiento de las condiciones
impuestas por el disefio ni la seguridad en la planta.

3.3.1. Variables de operacion

Las variables asociadas al sistema descrito son concentracion de SO, caudal, temperatura y nivel, las cuales se
describiran a continuacion.

Temperatura

En el presente proyecto es necesario controlar la temperatura de salida del intercambiador gas-gas, la
temperatura a lo largo de la columna de absorcién, la temperatura de entrada del gas y la temperatura en el tanque
de oxidacidn para asegurar un correcto funcionamiento.

Caudal

El caudal debe controlarse en la entrada de alimentacidn al absorbedor y en el aporte de lechada fresca para
mantener el valor dptimo que proporciona eficiencias deseadas. También debe medirse el caudal de agua
inyectado y el caudal de purga.

Nivel

El nivel que se controlara sera el del tanque de oxidacion, ya que si es demasiado bajo puede povocar serios
problemas en los equipos. También debe medirse el nivel en el tanque de preparacion de lechada fresca vy el
nivel del silo de caliza.

Concentracion SO,

Se deberd medir la concentracion de SO a la salida del GGH para evitar quedar fuera de los limites impuestos
en la legislacion vigente.

3.3.2. Control del proceso

Lazo 1: Control del nivel de liguido en el fondo del absorbedor

Control de lazo en cascada. Un sensor de nivel (LT) mide la cantidad de liquido que existe en el fondo de la
columna. Si el nivel de liquido supera el maximo establecido, este envia una sefial a un controlador de nivel
(LC). Al mismo tiempo, un sensor de caudal (FT) mide el caudal de agua de lavado de los demisters y le envia
la sefial a un controlador de caudal (FC). El controlador de nivel interactta con el de caudal, que envia una sefial
al actuador de la valvula para abrirla o cerrarla. La integracion en el sistema seria de la forma que muesta la
Figura 3.11.
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Figura 3.11. Lazo de control de nivel de liquido.

Lazo 2: Control de caudal de gas en la linea de alimentacién al absorbedor

Se mide el caudal mediante un caudalimetro (FT) en la corriente que entra en la columna. Este caudalimetro
manda una sefial a un controlador (FC). Si el caudal de la corriente no es el adecuado se envia una sefial al
actuador de la valvula de by-pass para que se abra o se cierre segin convenga. La Figura 3.12. muestra su

implantacion en el sistema.
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Figura 3.12. Lazo de control de caudal de gas entrante al absorbedor.

Lazo 3: Control de fraccidn de SO, en las baterias de pulverizacién

Control de lazo en cascada. Se mide la cantidad de SO; en el interior del absorbedor justo encima de la bateria
de pulverizacion mediante el AT, este envia una sefial al AC. Por otro lado un transmisor de caudal (FT) mide
el caudal en la linea de recirculacion y envia una sefial al controlador de caudal (FC). EI FC y el AC interattian
para modificar la relacion L/G en el absorbedor variando la frecuencia de la bomba. La Figura 3.13. muestra su

implantacion en el sistema.
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Hay cinco baterias de pulverizacion de lechada, por que lo que el sistema de control de SO, se repetird 5 veces,
una por cada bateria. En todo caso, el sistema puede operar poniendo todas las baterias de atomizadores en
servicio mediante los variadores de frecuencia o poniendo las diferentes baterias a medida que se incremente el

valor de L/G.

]
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Figura 3.13. Lazo de control de fraccion de SO..

Lazo 4: Lazo de control del pH en el tangue de oxidacion

El control es de lazo en cascada. Un sensor de andlisis de pH (AT) mide el pH en el tanque de oxidacién y envia
una sefial a un controlador de pH (AC). Al mismo tiempo, un caudalimetro (FT) mide el caudal de lechada fresca
que entra en el absorbedor y envia su sefial a un controlador de caudal (FC). El controlador de pH interacta con
el de caudal mandandole una sefial, que compara con el “set point” fijado. Si el pH en el tanque baja por debajo
del valor fijado, el controlador de caudal enviara una sefial al variador de frecuencia de la bomba para disminuir

el caudal de lechada.

Figura 3.14. Lazo de control del pH en el tanque de oxidacion.
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Lazo 5: Control de oxidacién de sulfito a sulfato

Control de lazo en cascada. Se mide la cantidad de CaCOs en la corriente de purga mediante el AT, este envia
una sefial al AC. Al mismo tiempo un transmisor de caudal (FT) mide el caudal de aire introducido en el tanque
de oxidacién y envia su sefial al controlador de caudal (FC). EI FC actuard sobre el variador de frecuencia de la
soplante para que se introduzca mas aire y asi aumentar la conversion si fuera necesario. La Figura 3.15. muestra
la implantacion de este sistema de control.
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Figrua 3.15. Lazo de control de oxidacion de sulfito a sulfato.

Podrian aplicarse otras estrategias diferentes a las propuestas, pero estas funcionarias con las variables de control
consideradas. Para controlar la cantidad de CaCO; podria manipularse la relacién Ca/S, es decir, el aporte de
caliza. Como esta ya se hace en el control del pH del tanque, podria actuarse sobre el caudal de purga.

Queda fuera del alcance del TFG la especificacion de la instrumentacion especifica (PT, TT, FT, AT, LTy
variadores de frecuencia).

3.3.3. Aislamiento y tuberias

La mayoria de los equipos Yy tuberias presentes en el proyecto no necesitan aislamiento puesto que el fluido en
contacto con ellos esté a temperatura ambiente. En el absorbedor, el gas entra a 100 °C, pero se puede suponer
que en el interior la temperatura es de 52 °C (temperatura de saturacion del gas) puesto que la relacion L/G es
de 20 como se comento anteriormente.

Sin embargo, la tuberia encargada de conducir el gas sin tratar hasta el absorbedor debe estar aislada
térmicamente, fundamentalmente por seguridad.

La tuberias por donde circulan los gases de combustion seran de acero al carbono, resistente a la accion del
azufre. Por otro lado, aquellas por donde circulan los liquidos serdn de acero inoxidable para evitar asi la
corrosién que pudiera provocar el agua. Las tuberias tienen un DN que oscila entre 3” y 6” en el caso de los
liquidos. En el caso de los gases las se ha calculado se ha especidicado el DN de la tuberia de aire de oxidacion
(DN 24”) y el de la tuberia de entrada de gases de combustion al absorbedor (DN 2007).
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4. MEMORIA DE CALCULO

41. Balances de Materia y Energia

El célculo de los balances de materia a lo largo de todo el proceso de desulfuracion parte de un caudal de gases
de 2.000.000 Nm?h a 200 °C (que sale a 100 °C del GGH) y una composicion volumétrica también conocida.

Tabla 4.1. Composicion volumétrica del gas de entrada en tanto por ciento.

BASE HUMEDA BASE SECA
CO; 14,50 16,16
H-0 10,30 0
O 3,90 4,35
SO 0,07 0,07
N2 71,23 79,41

Estos célculos se desarrollaran en seis pasos, los cuales son:

e Eliminacion de SO, requerida

e Caliza necesaria y preparacion de la lechada

e Humedad del gas tratado

e Composicion del gas tratado

e Corriente de recirculacion y produccion de slurry
¢ Balance de agua en el absorbedor

Una vez que se conoce el agua de proceso necesaria, el total de agua requerida se fija en base a los eliminadores
de niebla.
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41.1. Eliminacion de SO requerida

La concentracién de SO, a la entrada de la unidad es de 2.000 mg/Nm? (700 ppm). Atendiendo a la legislacion
vigente, la concentracion de SO en la salida final por chimenea no puede superar los 200 mg/Nm? de gas tratado
(70 ppm). Considerando una eficiencia de eliminacion de SO; en la torre del 97%, el by-pass maximo permitido
para cumplir con la legislacion es de un 7,2%.

Teniendo en cuenta estas restricciones, el caudal que circulara por el by-pass sera:
m3

h

N
2.000.000 x 0,072 = 144.000

Y el caudal de entrada a la torre de absorcion:

Nm3
2.000.000 x (1 —0,072) = 1.856.000

Del cual, sera SO,
m3

h
Aplicando el 97% de efectividad de eliminacién en la torre, el caudal de SO a la salida de ésta sera:

N
1.856.000 x 0.0007 = 1.299,2

Nm?3
1.299,2x (1 -0,97) = 38,98 N
Por lo que el SO; eliminado es
Nm3 kmol
1.299,2 — 38,976 = 1.260,22 N (56'26T)

4.1.2. Caliza necesaria y preparacion de la lechada

La caliza requerida depende de la cantidad de SO- que se necesita eliminar en el sistema. Por cada mol de SO,
sera necesario un mol de CaCOs; (ecuacion 3-1). Atendiendo a esta relacion molar, la cantidad tedrica de CaCOs
sera de 56,26 kmol/h.

Se ha escogido una relacion Ca/Seiiminago de 1,05 (5% por encima del valor teérico), por lo que el CaCOs real
aportado sera:

kmol
h

kg
59,073 x 100 = 5.907,30 —

56,26 x 1,05 = 59,07

El exceso de CaCOs aportado es entonces
kmol kg
59,07 - 56,25 = 2,81—— (281,3—°)

La caliza suministrada a la planta tiene la siguiente composicion masica:

Tabla 4.2. Composicion de la piedra caliza suministrada a la planta.

% p/p
CaCOs 95
Impurezas 5
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Entonces, el caudal masico de caliza necesaria es:

£ 907 30 kg CaCO; y 100 kg Caliza 6.21820 kg
B h 95kg CaCO; " h
gue contendra
kg caliza 5 kg impurezas kg impurezas
6.218,20 g X g mp - = 310,90L
h 100 kg caliza h

La composicion mésica de la lechada serd de 80% agua y 20% caliza, por lo que el agua que se necesita aportar
para la preparacion de la caliza es:
kg caliza 80 kg agua kg agua

.218,2 X = 24.872
6.218,20 h 20 kg caliza 872,80 h

41.3. Humedad del gas tratado

La humedad inicial en el gas tratado sera:
2.000.000 x 0,103 011 Nm3 H,0
2.000.000 — 2.000.000 x 0,103 '~ Nm3 gas seco
Nm3H,0 kg H,0 1 Nm3 kg H,0
_NmTH0 g g H, o m> gas seco _ 0'06g—2
Nm3gas seco Nm3H,0 1,374 kg gas seco kg gas seco

0,11

Esta humedad también serd la correspondiente al gas que entra en la torre de absorcién y la del gas que circula
por el by-pass.

Cuando se introducen gases de combustion calientes no saturados en un sistema de depuracion en el que se
inyecta agua pulverizada, el agua se evapora y se integra en el gas de combustion en condiciones
aproximadamente adiabaticas a presion constante, y el gas se enfria. La temperatura del bulbo himedo se
considera constante durante todo el periodo de vaporizacion.

Si la evaporacion continda hasta que el gas de combustion se sature con el vapor de agua, la temperatura final
del gas sera la misma que la temperatura del bulbo himedo. El sistema se puede asimilar a uno de aire-agua, y
la temperatura del bulbo himedo y las lineas de enfriamiento adiabatico seran practicamente las mismas (Henzel,
1982).

El gas que sale de la torre estara saturado, por lo que, conocidas las condiciones de entrada (temperatura y
humedad), y con ayuda del diagrama psicrométrico, se puede estimar la temperatura del gas a la salida del
absorbedor, siendo ésta de aproximadamente 52 °C.

Conociada la temperatura de saturacion, la humedad se puede obtener a partir de la ecuacion 4-1.

_ Pv 9 PMy, 0
P—Pv PMgasseco

y (Ec4-1)

donde:

e Pveslapresion de vapor del agua a la temperatura de salida del absorbedor (0.132 bar)

e Peslapresion alaentrada de la torre de absorcién (1,135 bar). Para estimar esta presion se ha supuesto
que el GGH tiene una pérdida de carga de 0,12 bar y que la pérdida de carga en tuberias es de
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aproximadamente 0,015 bar. La caida de presion en la torre se ha considerado despreciable (0,0025
bar).

e PM hace referencia a los pesos moleculares del agua y del gas seco (18 y 30,8 kg/kmol respectivamente)

kg H,O0
kg gas seco’
Este procedimiento para calcular la humedad no es del todo exacto aungue es una buena aproximacion.

Sustituyendo estos valores en la ecuacion 4-1 se obtiene una humedad de saturacion de 7,69 x 102

41.4. Composicion del gas tratado

La relacion molar SO, tratado — CaSOs+¥2H,O formado es uno, por lo que en el sistema se produciran
5626 kmol CaS0O3+2H,0

h
Este CaSOs%2H,0 serd el que reaccione con el O, y el agua presentes en el tanque de oxidacion para producir
CaS04+2H,0
Por cada mol de CaSO3+2H,0 se consume medio mol de O, por lo que el O, estequidmetro a aportar sera
kmol 0,

h

Este O, serd introducio con la corriente de aire atmosférico en el tanque de oxidacion. Para conseguir una
conversion a CaSO4+2H.0 casi completa se introducira el triple del estequiométrico, es decir,

kmol 0,
h
Suponiendo una composicion molar del aire de 79% N, y 21% O, se calcula el caudal de aire introducido

56,26 X 0,5 = 28,13

3 x 28,13 = 84,39

84.39 kmol 0, o 100 mol aire 401 86kmol aire
' h 21mol0, ' h

Teniendo en cuenta que no todo el O introducido reaccionara, 84,39 — 28,13 = 56,26 kmol 0,

por cabeza de torre junto con el O, presente en el gas de entrada, que es:

sobrard y saldra

Nm3 0, kmol 0,

1.856.000 x 0,039 = 72384 (3.231,43 T)

por lo que el caudal de O a la salida del absorbedor es
kmol 0,
h

Para conocer el caudal de O; en la salida final del sistema, hay que sumar a éste el O, que va por el by-pass, que
es

56,26 + 3.231,43 = 3.287,7

m3 kmol 0,

N
144.000 x 0,039 = 5.616—— (250,7 ——)

Lo que da como resultado un caudal de O; a la salida de
kmol 0,
h
En el aire introducido en el tanque de oxidacion también hay presente N, concretamente

401 8kmol aire 9 79 kmol N, 3175 kmol N,
’ h 100 kmol aire ’ h

3.287,7 + 250,7 = 3538,4
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Y el N2 que entra a la torre con el gas es

Nm3 N, kmol N,

1.856.000 x 0,7123 = 1.322.029 (59.019,14T)

Por lo que el N en la salida del absorbedor seré:

kmol N,
317,54+ 59.019,14 = 59.336,61 ———

El N en la corriente de by-pass es

Nm3 N, kmol N,
(45791 ———2)

144.000 x 0,7123 = 102.571,2

Entonces el caudal de N a la salida final del sistema es

kmol N,
59.336,61 + 4.579,1 = 63.915,68 ————

kmol CO,

En lareaccion de CaSOs; con SO, también se produce CO; en relacion molar 1-1, lo que es igual a 56,26

El CO; que entra en el abosorbedor es

Nm?3 kmol
1.856.000 x 0,145 = 269.120 n (12.014,29 T)
Y entonces a la salida de éste serd
kmol
12.014,29 + 56,26 = 12.070,55
Junto con el CO; del by-pass
Nm3 kmol CO,

144.000 x 0,145 = 20.880 A (932,1 T)

El caudad de CO; a la salida de la planta sera
kmol

12.070,55 + 932,143 = 13.002,69

Se puede calcular entonces el caudal seco a la salida del absorbedor, que sera

Caudal seco = caudal seco entrada — SO, eliminado + CO, producido + O, sobrante + N, introducido con el aire de oxidacién

Caudal seco = 74.322,8 — 56,26 + 56,26 + 56,26 + 317,5
kmol gas seco kg

= 74.696,6 — (2.297.846,5 T)
Con respecto al H>0, el caudal de entrada al absorbedor es
Nm3
h
El gas que sale del absorbedor estara saturado, por lo que el agua a la salida de la torre serd

1.856.000 x 0,103 = 191.168

kg
153.6 —
(536h)

kg gas seco kg H,O kg H,O
2.297.846,5 2950 0076992 _ 176712792
h kg gas seco h

Por lo tanto, se necesitan 176.712,7 — 153.617 = 23.095"‘9% para saturar el gas.

Por el by-pass circulan
3 kg H,0

Nm
144.000 x 0,103 = 14.832 o

h

(11.918,57

)

Por lo que el caudal de agua en la salida final serd
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kg

H,0

176.712,7 + 11.918,57 = 188.631,ZT

A continuacidn, quedan especificadas las corrientes de salida del absorberdor y de la planta final en las tablas

43.y4.4.
Tabla 4.3. Composicion del gas a la salida del absorbedor.
BASE SECA BASE HUMEDA
Compuesto kg/h Nm3/h %p/p %viv kg/h Nm3h %plp %viv
CO2 531.104,01 | 270.380,22 24,20 16,89 531.104,01 | 270.380,22 22,40 14,85
02 1.800,32 1.260,22 0,082 0,078 1.800,32 1.260,22 0,076 0,069
N2 1.661.425,08 | 1.329.140,06 | 75,71 83,03 | 1.661.425,08 | 1.329.140,064 | 70,07 73,00
SOz 111,36 38,98 507x103 | 2,43x10° 111,36 38,98 4,70x10% | 2,14x10°3
Hz0 0 0 0 0 176.712,67 | 219.909,10 745 12,07
TOTAL | 2.194.440,77 | 1.600.819,49 100 100 2.371.153,44 | 1.820.728,589 100 100
Tabla 4.4. Composicion del gas a la salida final del GGH.
BASE SECA BASE HUMEDA
Compuesto kg/h Nm3h %p/p %viv kg/h Nm3h %p/p %viv
CO2 572.118,30 | 291.260,22 23,11 16,16 572.118,30 | 291.260,22 21,47 14,30
02 113.228,89 | 79.260,22 457 4,38 113.228,89 79.260,22 4,25 3,89
N2 1.789.639,08 | 1.431.711,26 | 72,30 7943 | 1.789.639,08 | 1.431.711,264 | 67,18 70,28
SO2 399,36 139,78 0,016 | 7,76x103 399,36 139,776 0,015 | 6,86x10°3
H20 0 0 0 0 188.631,242 | 234.741,10 7,08 11,52
TOTAL | 2.475.385,63 | 1.802.371,49 100 100 2.664.016,87 | 2.037.112,59 100 100

4.1.5. Corriente de recirculacion y composicion de slurry

Debido al aporte de O, en el tanque de oxidacion, se consiguen conversiones muy altas de CaSO3+%2H.0 a

. , ., . , k 1 CaS03*Y2H,0
CaS04+2H,0, se considerara una conversion del 99%. De esta forma, reaccionaran 55,70 Mo ta>7s 2727 de
kmol CaS042H,0
—

los 56,25 @ que se han formado previamente, dando lugar a 55,70

Atendiendo a datos bibliograficos (Henzel, 1982), se ha considerado que la lechada de reaccion (presente en el
tanque de oxidacidn) estard compuesta por un 14% en peso de sélidos y un 86% de agua, igual que la de la
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corriente de purga, mostrada en la tabla 4.5. Los s6lidos seran el exceso de CaCOs introducido, la parte de
CaS03+%2H,0 que no se oxida, el CaSO.+2H,0 formado y los inertes presentes en la caliza introducida.

La composicion de la corriente de purga queda reflejada en la tabla 4.5.

Tabla 4.5. Composicion de la corriente de purga.

Compuesto kg/h %plp
CaCOs 281,30 0,38
CaS03Y2H:0 72,58 0,10
CaS04+2H,0 9.579,95 13,09
Inertes 310,91 0,42
H.0 62.931,97 86,00
TOTAL 73.176,71 100

La relacion (litros de lechada por Nm? de gas tratado) maxima se ha escogido 20, por lo que el caudal necesario
en la corriente de recirculacion sera:

Nm3gas L lechada 154 kg lechada 1m3 kg lechada

1.856.000 X X X = 42.836.480
h Nm3gas m3 1000 L

La densidad de la lechada de reaccion se ha obtenido a partir de las densidades de los sélidos y el agua, segun el
porcentaje de cada uno en la solucion. Como una aproximacion se ha considerado que todos los solidos presentes
son sulfato calcico, puesto que es el que se encuentra en mayor proporcion, la densidad es entonces:

k
— 11542
m

kg sulfato calcico kg agua
3

Plechada reaccisn = 0,14 X 2.100 m3 + 0,86 x 1.000

El caudal y la composicion queda reflejada en la tabla 4.6.
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Tabla 4.6. Composicion de la corriente de recirculacion.

Compuesto kg/h %plp
CaCOs 162.778,62 0,38
CaS03%2H,0 42.836,48 0,10
CaSO,2H20 | 5.607.295,23 13,09
Inertes 179.913,22 0,42

H20 36.839.373 86,00
TOTAL 42.836.480 100

4.1.6. Balance de agua en el absorbedor

En la Figura 4.1. se muestran las corrientes a tener en cuenta para calcular el agua necesaria en el proceso de
desulfuracion.

S

12

‘—

2 8

3 >
7
21 13
N i

Figura 4.1. Diagrama de las principales corrientes del absorbedor.

La corriente 3 representa la entrada de gas sin tratar al absorbedor, por esta corriente circulan 153.61 %.

. kg H,0 . .
Por la corriente 21 entra 24.879T2 correspondientes a la lechada fresca. Por la corriente 13 salen

64.942,14 k9 %29 | as corrientes 7 y 8 no se tienen en cuenta para hacer el balance de agua puesto que no entra

h
ni sale del volumen de control. Por la corriente 9, que es la de salida de gas tratado, circulan 188.631,24 kg%.

El balance lo cerrara el agua introducida por la corriente 12, que se corresponde con la de los eliminadores de
. kg H,0
nieblas, y que es 75.083,39 gTZ.
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4.1.7. Balance de Energia en el GGH

En la Figura 4.2. se representa el intercambiador gas-gas presente en la planta.

1 I 2
11 3 SH 10

Figura 4.2. Distribucion de corrientes en el GGH.

Se necesita que la temperatura de la corriente 11 sea mayor a 120 °C (temperatura de rocio del acido sulfurico)
para evitar que se produzcan condensaciones de H.SO.. La temperatura del gas en la corriente 1 es de 200 °C y
la de la corriente 2 se ha supuesto de 100 °C. El caudal en estas dos corrientes es el mismo

(2.631.357,14 k‘gfas), al igual que ocurrira en las corrientes 10 y 11, cuyo caudal sera 2.664.016,87 29%

La temperatura de la corriente 10 se puede calcular en funcion de la temperatura y caudal de la corriente de by-
pass y la corriente de salida del absorbedor de la siguiente forma (esta expresion sale de considerar que los Cp
aprenas varian con la temperatura, es una aproximacion):

Tsat x Msalida absorbedor + Tby—pass

(Ec4-2)
myg

Tio =

Tsat es la temperatura de saturacion del gas 52 °C, Toy-pass €5 la temperatura del gas que circula por el by-pass,
100 °C (la misma que la de la corriente 2) y o es el caudal que circula por la corriente 10. Sustituyendo en la
ecuacion 4.7.1. se obtiene una T1o= 53,39 °C.

Para calcular la temperatura de la corriente 11 se emplea la ecuacion 4-3

my X Cpy X (Ty — T) = 1hyg X Cpyg X (T — T1o) (Ec4-3)

El Cp se puede considerar el mismo para ambos fluidos por lo que no interfiere en el célculo. Los deméas datos
son conocidos, excepto T11. Sustituyendo los correspondientes valores en la Ec4-3. se obtiene T11 = 152,17 °C,
que es una temperatura suficientemente alta para evitar la condensacién de H.SO..

4.2. Diseiio de equipos

4.21. Absorbedor

Como se comentd anteriormente, en el absorbedor se distinguiran dos partes principales, una zona de oxidacion
y otra de absorcion.

51



Para el calculo del diametro del tanque se ha tomado el caudal maximo a tratar de gas (2.000.000 Nm?/h) que
en las condiciones de operacion (100 °C y 1,13 bar) seria 2.124.635,6 m*h (590,2 m%s). Se ha supuesto una
velocidad del gas en el absorbedor de 3 m/s, obteniendo como resultado:

590,18

= 196,72 m?

Atransversal =

4% 196,72
Dapsorvedor = T =158m=16m

Para el disefio del tanque de oxidacion se ha partido del caudal desalojado en la corriente de purga cuando by-
pass esta cerrado (78.854,21 kg/h 0 68,33 m¥/h).

El diametro sera entonces:

Para pasar de kg/h a m%h se ha usado la densidad de la lechada de reaccion (1.154 % :

El tiempo de residencia en el tanque de oxidacion se ha tomado de 14 horas, por lo que el volumen del tanque
sera

68,33 X 14 = 956,6 m®
Teniendo en cuenta que el diametro del tanque son 16 m, se puede obtener la altura de manera sencilla

956,6 m3
htanque oxidacién = m =4,8m (= 5m)

Para calcular la altura de las baterias de pulverizacién de lechada se han usado las ecuaciones (4-4) - (4-6).
(Gutiérrez Ortiz, 2010)

z; = HTU x NTU; (Ec4-4)
e (Ec4-5)
(Kga)
Yi-1
NTU; = In( - ) (Ec4-6)

donde:

e zjes laaltura de absorcion (m)

e HTU es laaltura de las unidades de transferencia (m)

e NTU es el nimero de unidades de transferencia

e Ges el flujo molar superficial (kmol/(h m?))

e Kgaes el coeficiente global de transferencia de masa (kmol/(h m? bar))

o yeslafraccién molar de SO;
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El valor de G se obtiene de la relacion entre el caudal méaximo en kmol/h de gas que puede entrar en la torre y
el area transversal de esta

89.285,71 k’;‘l"l kmol
= 453,86

G =
196,72 m?2 h x m2

Para pasar de Nm?h a kmol/h se divide entre 22,4 que es el volumen que ocupa una sustancia en condiciones
normales (1 atmy 0 °C).

El valor de Kga se ha considerado que se mantiene constante a lo largo de todo el absorbedor y vale 6,1 Ibmol/h
ft3 atm 0 96,45 kmol/h m® bar (Nannen, 1974). La presion en el interior de la torre se puede aporximar a 1 bar.

Sustituyendo los valores de G y Kga en la ecuacion 4-5 se obtiene que HTU = 4,7 m. Este valor se considerara
constante a lo largo del absorbedor.

La yso2 en la corriente de entrada al absorbedor es 7°10* y en la corriente de salida 2,14+10°. Se tendran 5
baterias de pulverizacién en las que se asume que se eliminara el mismo SO, por lo que la fraccion de SO, en
cada bateria se reducira
7x107* — 2,14 x 107°
5

=1,36x107%

Empleando la ecuacién 4-6 se pueden calcular las unidades de transferencia en los distintos niveles

0,0007
NTUp =1n (0,0007 - 0,000136) = 0216
0,0007 — 0,000136
NTU, =In (0,0007 2 x 0,000136) = 0275
0,0007 — 2 X 0,000136
NTUs =In (0,0007 3% 0,000136) -
0,0007 — 3 x 0,000136
NTUs =In (0,0007 "4 x 0,000136) 0,622
0,0007 — 4 x 0,000136
NTU5=1n< ):2054

0,0007 — 5 x 0,000136

Es posible entonces obtener la altura de las baterias de pulverizacion a través de la ecuacion 4-4.

La primera bateria se situard a 10 m de la entrada de gas, la siguiente a tres metros de la primera, y las tres
restantes cada dos metros. Por lo tanto, las baterias ocuparan una altura de 9 metros.

El diametro del conducto de entrada de gas al absorbedor se calcula a partir de la ecuacion 4-7.

4xQ(%) (Eca-7)

T XUV

D =

Q es el caudal maximo a tratar y v se puede suponer 40 m/s puesto que las pérdidas de carga en la linea son muy
pequefias. Sustituyendo en la ecuacién anterior se obtiene un D = 4,60 m. El conducto de entrada de gas al
absorbedor se situara 3 m por encima del nivel de liquido en el tanque de oxidacion.
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4.2.2. Equipos de impulsion

El disefio de los equipos de impulsion se hara para los caudales maximos, puesto gque en este caso la velocidad
del fluido en las tuberias serd mayor y, por tanto, las pérdidas de carga en las lineas también. EI caudal méaximo
se producira cuando la valvula de by-pass esté totalmente cerrada y todo el gas que entra en la planta pasara por
el absorbedor.

Bomba de aporte de agua al tanque de preparacion de la lechada fresca

El caudal maximo que tendra que impulsar la bomba sera 26,8 m¥h. Suponiendo la velocidad del fluido 1,5
m/s, se puede calcular el diametro de tuberia necesaria empleando la ecuacion 4-7.

Sustituyendo en la ecuacién anterior se obtiene un D = 0,08 m. De catlogo se obtiene un DN 3 %%”, D, =
0,08545 m. Sustituyendo este didmetro en la ecuacion 4-7. y despejando v, se obtiene que la velocidad real del
fluido para este caudal sera de 1,3 m/s.

ﬁ _____ 7L
] [ B
a r
e 5m
3m 3m
A’ B
— — — — 7L
L 30m L L 20m L
4 A A 7

Figura 4.3. Implantacion de la bomba de agua en la planta.

Para calcular la pérdida de carga en la bomba, se obtendra primero la pérdida de carga en la linea de aspiracion
y posteriormente en la de impulsion, ambas mediante la ecuacion 4-8. Conviene aclarar que se usa uno u otro
método, es decir, o longitud equivalente o factor K, segun el accesorio.

L+ XL v? v?
Rf =4Xf X —Ax— 4+ IK— (Ec4-8)
Dint 2 2

Donde

e hfes lapérdida de carga en el tramo (m?%s?)

e 4f es el factor de friccion en tuberias y esta tabulado

e L eslalongitud de tramo recto (m)

e Leges lalongitud equivalente de tuberia recta de los accesorios, que se obtiene de tablas (Anexo A)
e D esel didmetro interno de la tuberia (m)

o veslavelocidad del fluido en la tuberia (m/s)

o Kesel coeficiente de resistencia de accesorios y se obtiene de tablas (Anexo A)

Para obtener el factor de friccion es necesario calcular la rugosidad relativa (E/D), que se obtendra a partir de la
Figura A.2., y el nimero de Reynolds, que se obtendra de la ecuacion 4-9.
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_pXUXDint
u

Re (Ec4-9)

donde

e pesladensidad del fluido (kg/m?)
e peslaviscosidad dindmica del fluido (%)

Una vez conocidos los valores de Re y E/D se puede conocer el valor de 4f a través de la Figrua A.1.

Para esta bomba operando en estas condiciones, el valor de la rugosidad relativa es 0,0005 (y Re = 110.936
por lo que 4f = 0,02.

La corriente de aspiracion mide 30 m de tuberia recta y tiene una embocadura ordinaria que proporciona 2 m
de longitud equivalente de tuberia recta por lo que sustituyendo en la ecuacién 4-8, se obtiene una pérdida de
carga en esta linea de 0,06 bar.

La corriente de impulsién mide 42 m de tuberia recta y tiene tres codos cuya longitud equivalente en tuberia
recta son 9 m y una salida brusca cuya longitud equivalente es 0,7 m. El valor de 4f sigue siendo el mismo, al
igual que el diametro y la velocidad en la tuberia. Sustituyendo entonces de nuevo en la ecuacién 4-8 se obtiene
que la pérdida de carga en la linea de impulsion es de 0,1 bar.

Sumando las pérdidas de carga se obtiene la total, que sera de 16,5 m%/s? (0,2 bar).

La altura que necesita dar la bomba se obtendra a partir de la ecuacion 4-10.

P vi P v3
S gX gt Hy = —E 4 g X 2+ it (Ec4-10)

donde

o Paeslapresion en la superficie del tanque de suministro
e Pgesal presion en el extremo de la tuberia de descarga en el tanque de destino
e geslaaceleracion de la gravedad (9,81 m/s?)
o zaes laaltura de la superficie del tanque de suministro(m)
e zgeslaalturaen la tuberia de descarga sobre el tanque de destino (m)
e pesladensidad del fluido (kg/mq)
o v eslavelocidad del fluido en la superficie del tanque de suministro (m/s)
e Vv es lavelocidad del fluido en la linea de descarga sobre el tanque de destino (m/s)
e Hyes laaltura de la bomba en m?%/s?
o hfiow es la pérdida de presion total en m%/s?
Ambos depositos estan abiertos a la atmaosfera, por lo que la presion Pa y Pg es la atmosférica (101.325 Pa), g

tiene un valor de 9,81 m/s?, la bomba esta a nivel del suelo y za=3m (altura de liquido en el tanque de
almacenamiento de agua) y tendra que descargar por la parte de arriba del depdsito de preparacion de lechada

zg = 3 m. La densidad del agua es p = 1000 %. Todos los términos de la ecuacion 4-10 son entonces
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2
conocidos excepto la altura de la bomba, por lo que sustituyendo se obtiene H, = 16,5 7:—2 (0,16 bar).

También se puede calcular el NPSH disponible de la bomba, mediante la ecuacién 4-11

Py —P,

NPSH,; = — 9 X2y — hfnax (Eca-11)

donde el Unico término nuevo que aparece es Py que es la presion de vapor a la temperatura del fluido (para el
agua a 25 °C vale 3.169 Pa), y el término hfax hace referencia a la pérdida de carga maxima en la linea de
succion, a caudal maximo.

2
Sustituyendo en la ecuacién 4-11 se obtendra un valor NPSH; = 121,2 7:—2 (1,21 bar). Este valor se usara

posteriormente para la seleccion de equipos. EI NPSH disponible debe ser mayor o igual que el NPSH requerido,
que es una funcion no decreciente con el caudal. EI NPSHequerido 10 Suministra el fabricante en los catalogos
(véanse las hojas de especificaciones).

Bomba de aporte de lechada fresca al tangue de oxidacion

Esta bomba debera impulsar un caudal maximo de 30 m%h de lechada fresca con densidad p = 1200 %.

Suponiendo inicialmente que el fluido circula a 1,5 m/s, se obtiene un diametro de tuberia de 0,081 m
(empleando la ecuacion 4-7). De catalogo se tendré una tuberia de DN 3 %2, D;,,; = 0,08545 m. Sustituyendo
en la ecuacion 4-7., la velocidad real del fluido serd v = 1,35 m/s.

Para esta bomba en estas condiciones de operacion el valor de la rugosidad relativa es 0.0005 y Re = 138.670
por lo que 4f = 0,02.

2m
*EB i
5m
A F
—*—
am[ b
'l\::_’;; -
L 30 m I L 20m I
4 7 1 7

Figura 4.4. Implantacion de la bomba de lechada fresca en la planta.

La corriente de aspiracion tiene 30 m de tuberia recta y una embocadura ordinaria que proporcionara una
longitud equivalente de 2 m. Sustituyendo los datos necesarios en la ecuacion 4-8 se obtiene que la pérdida de
carga en esta linea es de 0,08 bar.

La corriente de impulsion tiene 27 m de tuberia recta, 2 codos tipo que daran un longitud equivalente de 6 my
una salida brusca con un K = 1. Sustituyendo de nuevo en la ecuacion 4-8 se obtiene que la pérdida de carga en
esta corriente sera de 0,1 bar.

Sumando ambas pérdidad de carga, hf;ytqr = 0,2 bar.

Pa seré la presion atmosférica (101.325 Pa) y Pg se considera como la presion en el interior del absorbedor que
se ha subestimado en 1,13 bar. Los valores de za y zg son 3y 5 m respectivamente.

Entonces se tiene que la altura que tendrd que dar la bomba en estas condiciones sera de Hj, =
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2
44,2 7 (0,53 bar).

Considerando una Pv similar a la del agua a 25 °C y sustituyendo en la ecuacion 4-11 se obtiene que NPSH,; =
2
103,5 = (1,24 bar).

Bomba de purga

Esta bomba debera impulsar un caudal méximo de 68,33 m*h de lechada de reaccién con p = 1.154 kg/m?®.
Suponiendo incialmente que el fluido circula con una velocidad de 1,5 m/s y empleando la ecuacién 4-7 se
obtiene que se necesita un didmetro de tuberia D = 0,13 m. Se seleccionara de catalogo una tuberia de 6
pulgadas, D;,,; = 0,14633 m. Sustituyendo en la ecuacion 4-7, la velocidad real del fluidoserdv = 1,13 m/s.

Para esta bomba en estas condiciones de operacion el valor de la rugosidad relativa es 0,0003 y Re = 190.589
por lo que 4f = 0,018.

>

o

L 20m v
1 “

35m |

-
R

Figura 4.5. Implantacion de la bomba de purga en la planta.

La corriente de aspiracion tiene 20 m de tuberia recta y una embocadura ordinaria que proporcionard una
longitud equivalente de 3 m. Empleando la ecuacion 4-8 se obtiene que la pérdida de carga en esta linea es de
0,02 bar.

La corriente de impulsion tiene también 52 m de tuberia recta, dos codos que daran una longitud equivalente de
10 m y una salida brusca con coeficiente de resistencia igual a 1. Esta linea llega a un separador liquido solido
que provocara una pérdida de presion supuesta de 1 bar (100000 Pa), por lo que la pérdida de carga en esta linea
sera la suma del valor obtenido mediante la ecuacion 4-8 y la pérdida de presion a causa del separador. En total
seran 1,06 bar.

Sumando ambas (corriente de aspiracion y de impulsion), se obtiene que hf;ytq; = 1,08 bar.

Pa es la presion en el interio del absorbedor (1,13 bar) y Pg es la presion en el interio del separador (1 bar), za y
zg valdran 5 y 15 m respectivamente. Entonces sustituyendo en la ecuacion 4-10 se tiene que la altura de la
2
bomba sera H),, = 1817:—2 (2 bar). Considerando una Pv similar a la del agua a 25 °C y sustituyendo en la
2
ecuancién 4-11 se obtiene que NPSH,; = 132 T:— (1,52 bar).

2

Bombas de recirculacién

Tomando una relacién maxima de 20 litros de lechada por Nm? de gas tratado, el caudal maximo que tendra que
impulsar cada una de las 5 bombas de recirculacion sera de 8.000 m*h (cuando el by-pass esta cerrado), es decir,
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cada bomba tendra una relacion L/G de 4.

Nm3gas L lechada

2.000.000 X 20

h Nm3gas m3lechada
1000 = 40.000 ———
m3lechada
40-000T m3lechada
z = 8.OOOT

Se ha supuesto una velocidad del fluido de 9 m/s para evitar un didmetro excesivamente grande de la tuberia, a
partir de la ecuacion 4-7 se tiene que D = 0,55 m. De catélogo se obtiene una tuberia de 24 pulgadas, D;,,; =
0,585 m. Por lo que la velocidad real del fluido serd v = 8,27 m/s.

El valor de la rugosidad relativa es 0,00007y Re = 5.581.457 por loque 4f = 0,012.

L 17 m L
1 1
AAAAAA —f
®
B
Entrada gas
X
3m
A
AT ¥ 1
5m
S —
L 10m v 7m
1 1 / 7

Figura 4.6. Implantacion de las bombas de recirculacion en la planta.

En la Figura 4.6. el valor de “x” dependera de la bomba a la que se haga referencia; como se calculd
anteriormente, la primera bateria de boquillas estara a 10 m de la entrada de gas, por lo que para la bomba 1 de
recirculacion x = 18 m, la siguiente bateria se siturd a 3 metros de la primera, entonces para la bomba 2, x =
21 my las tres baterias restantes estaran separadas 2 m por lo que x = 23, 25, 27 m, respectivamente, para las
bombas 3, 4 y 5 de recirculacion.

La corriente de aspiracion tiene 10 m de truberia recta y una embocadura ordinaria que supone una longitud
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equivalente de 10 m de tuberia recta. Empleando la ecuacion 4-8 se obtiene que la pérdida de carga en esta linea
es de 0,02 bar. En total salen 5 corrientes como esta del absorbedor con la disposicidén que se representa en la
Figura 4.7., pero todas seran exactamente iguales.

Figura 4.7. Disposicién de las bombas de recirculacion.

La pérdida de carga en el tramo de impulsion variara segun la altura a la que se halle la bateria de pulverizadores.

Es necesario calcular la pérdida de carga que se produce en las baterias de pulverizacion para saber la altura que
debera proporcionar cada bomba. Cada una de las 5 baterias tendra la misma pérdida de carga puesto que el
caudal que circula por ellas es el mismo, las boquillas son exactamente iguales y se disponen de la misma manera
en todas las baterias.

Se han escogido boquillas de cono lleno para conseguir abarcar la mayor superficie de contacto posible entre la
lechada y el gas. También, con este objetivo se ha seleccionado un angulo de cono de 90°. De esta forma, se
evita que los conos producidos por boquillas aledafias se solapen a una distancia demasiado pequefias desde la
salida de las baterias. Asimismo, hay que tener en cuenta la distancia a la que se encuentran las baterias entre si
y el solapamiento de los conos de las boquillas se debe producir antes de la bateria inferior. Se ha establecido
una distancia entre boquillas de 2 m y la Figura 4.8. muestra el cono producido por estas.

Figura 4.8. Cono formado por las boquillas.
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La distancia de solapamiento de los conos (indicada en la Figura 4.8. como “h™) es:

h ! 1
. = ———= m
solapamiento tan 450

que es una distancia adecuada teniendo en cuenta que las baterias estaran separadas entre 2 y 3 m. El didmetro
de la vasija es 16 m y los ramales se situaran cada 2 metros a lo largo de un colector principal. Teniendo en
cuenta gue la distancia entre boquillas serd también de 2 m en cada ramal, cada bateria estard compuesta por 14
ramales (7 a cada lado del colector principal) y 44 boquillas. EI didmetro del colector principal es constante y
tiene un valor de 0,585 m (22 pulgadas). Lo mismo sucede con el didmetro de los ramales, con un valor de 0,2
m (8 pulgadas). La Figura 3.3. muestra el aspecto que tendria cada bateria de pulverizacién.

Para calcular la pérdida de carga en la bateria, sera necesario conocer la pérdida de carga en cada ramal. Se parte
de la suposicién de que por cada boquilla saldra el mismo caudal, que sera
3
m
8.000 3 3

h 18182 % (0,0505"
44 boquillas " h ©, s )

Estas son condiciones de maximo caudal (L/G=20) lo que implica maxima DP en las boquillas.

A partir del catadlogo (Anexo E) se tiene que, para este caudal, las boquillas produciran una pérdida de presion
de 1,5 bar. En funcién del nimero de boquillas, habra tres tipos de ramales distintos (de 2,3 y 4 boquillas). La
Tabla 4.7. muestra el célculo de las pérdidas de carga en cada tipo de ramal y en la Figura 4.9. se identifica cada
uno de los tipos de ramales.

Flujo —> Ramal 3
A A A A
Bog. 1 Bog. 2 Bog. 3 Bog. 4
Flujo > Ramal 2
A A A
Boq. 1 Bog. 2 Bog. 3
Flujo —=> Ramal 1
A A
Boq. 1 Bog. 2

Figura 4.9. Identificacion de los tipos de ramales en las baterias de pulverizacion.
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Tabla 4.7. Pérdidas de carga en los tres tipos de ramales.

. Q hf
Ramal | Boquilla (M) v (M/s) Re E/D 4f L+Leq (M) (bar) hfiotal

1 0,10 3,21 742.080 | 0,0002 | 0,015 4 0,018

1 2,65
2 0,05 1,61 371.040 | 0,0002 | 0,0165 2 0,002
1 0,15 4,82 |1.113.120 | 0,0002 | 0,015 4 0,040

2 2 0,10 3,21 742.040 | 0,0002 | 0,016 2 0,009 2,68
3 0,05 1,61 371.040 | 0,0002 | 0,0165 2 0,002
1 0,20 6,43 | 1.484.160 | 0,0002 | 0,0145 4 0,069
2 0,15 4,82 |1.113.120 | 0,0002 | 0,0155 2 0,021

3 2,74
3 0,10 3,21 742.040 | 0,0002 | 0,016 2 0,009
4 0,05 1,61 371.040 | 0,0002 | 0,0165 2 0,002

El caudal Q (m?%s) de la tabla 4.7. hace referencia al caudal que atraviesa cada subtramo en cada ramal.

Conociendo el caudal que sale por cada boquilla, se puede conocer el caudal que circula por cada ramal. Las
boquillas se empiezan a numerar desde el colector principal hacia afuera. Al inicio de cada ramal, el caudal sera
la suma de los caudales de las distintas boquillas que lo compongan; este caudal ira disminuyendo a lo largo del
ramal hasta ser 0,0505 m?s en la Gltima boquilla. La velocidad se calcula con la ecuacién 4-7 y el nimero de
Reynolds con la ecuacion 4-9. Los valores de E/D y 4f se obtienen de tablas, al igual que Leq, que solo influira
en la primera boquilla de cada ramal porque hay una contraccién brusca del didmetro de tuberia. Por ultimo, hf
se obtiene de la ecuacion 4-8'y hf;,:q; €s la suma de los valores de hf.

Entre cada par de ramales también se produce una pérdida de carga cuyo procedimiento de calculo sera el mismo
gue los ramales y se muestra en la Tabla 4.8. La identificacién de los tramos se muestra en la Figura 4.10.
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Tramo 7

Tramo 6

Tramo 5

Tramo 4

Tramo 3

Tramo 2

Tramo 1

Lechada

Figura 4.10. Identificacion de los tramos del colector principal.

Tabla 4.8. Pérdidas de carga a lo largo del colector principal.

Tramo Q (m¥s) v (m/s) Re E/D 4f L (m) hf (bar)
1 2,22 8,27 5.581.457 0,00007 0,012 2 0,0162
2 2,02 7,52 5.074.051 0,00007 0,012 2 0,0134
3 1,72 6,39 4.312.944 | 0,00007 0,012 2 0,0097
4 1,31 4,88 3.298.133 | 0,00007 0,012 2 0,0056
5 0,91 3,38 2.283.323 0,00007 0,0125 2 0,0028
6 0,50 1,88 1.268.513 0,00007 0,013 2 0,0009
7 0,20 0,75 507.405,1 | 0,00007 0,0145 2 0,0002
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La presion en el colector principal a la altura de cada ramal y en cada ramal a la altura de cada boquilla vendra
dada por la ecuacion 4-12

Py =Piyq + AP0 (Ec4-12)

donde APi;:1es la pérdida de carga en el tramo entre ramales o entre boquillas.

Por lo tanto, se deberia cumplir que P; > P;,,. En el caso de los célculos anteriores, esta condicién no se
cumple. El motivo es que se ha considerado que el caudal que sale por cada boquilla es el mismo y por lo tanto
la caida de presion que aportan también lo es, cuando en realidad el caudal de la boquilla méas préxima al colector
principal ser& algo mayor que el de la siguiente boquillay este a su vez mayor que el de la que esta a continuacion,
de modo que la presion diminuye conforme se avance en el ramal y el fluido circula correctamente. Aun asi, el
error que se comete es del 0,35 % por lo que se pueden considerar unos calculos bastante proximos a la realidad.

Para calcular la pérdida de presion en la bateria de boquillas se ha cogido la pérdida de presion producida por el
ramal de 4 boquillas (valor méas grande) y se le ha sumado la de los tramos 1, 2 y 3 obtenido que:

hfpateria = 2,70 + 0,0162 + 0,0134 + 0,0097 = 2,77 bar

La pérdida de carga serd distinta para cada bateria de atomizadores en funcion de la altura a la que se encuentre.
En la Tabla 4.9, se muestra el valor de la pérdida de carga debida a las tuberias y accesorios desde la bomba
hasta cada una de las baterias. En la linea de impulsion de cada bomba hay 2 codos cuya longitud equivalente
de tuberia recta es 22 m.

Tabla 4.9. Pérdida de carga debida a las tuberias y accesorios desde la bomba hasta las baterias.

Bomba L (m) Leg (m) hf (bar)
1 42 22 0,51
2 45 22 0,54
3 47 22 0,56
4 49 22 0,57
5 51 22 0,59

La velocidad el fluido y el didmetro de la tuberia es la misma en el tramo de aspiracion y en el de impulsion por
lo que el factor 4f también se mantiene constante.

Se puede calcular entonces la altura total que debe dar la bomba empleando la ecuacion 4-10. En la Tabla 4.10.
se muestran los datos y el resultado final.
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Tabla 4.10. Altura que deben proporcionar las bombas de recirculacion.

Bomba zg (M) | hforar (7:_22) Hb (bar)
1 18 299 481
2 21 301,6 5,20
3 23 303 5,42
4 25 304,4 5,66
5 27 305,8 5,90

z4 vale 5 m para todas las bombas, Py Pg se han considerado iguales, aunque hay una diferencia mimina entre
ellas debida a la pérdida de carga del gas en el absorbedor y p = 1.154 kg /m3. hf;,¢q; €s la suma de la pérdida
de carga en la linea de aspiracion, la de la linea de impulsion y la debida a las baterias de boquillas.

Considerando la Pv similar a la del agua a 25 °C, se puede calcular el NPSH disponible a través de la ecuacion
4-11 obteniéndose un resultado de NPSH; = 1,5 bar.

Soplante de aire de oxidacion

El caudal maximo de aire que debera proporcionar la soplante serd 10.407,3 m¥h, cuando el by-pass esta cerrado.
Suponiendo una velocidad del aire de 10 m/s y empleando la ecuacion 4-7. se otiene un diametro de tuberia de
D = 0,6 m (24 pulgadas).

Esta tuberia principal se dividira en dos con la mitad de didmetro y a su vez de esta saldran 6 ramales de 12
pulgadas cada uno. Cada uno de estos ramales medird 7 m y tendra 3 salidas de aire separadas 2 m. La Figura
4.11. muestra un esquema de la bateria de introduccion de aire en el tanque de oxidacion.
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Figura 4.11. Introduccién de aire en el tanque de oxidacion.

La pérdida de carga en cada ramal se ha calculado usando el mismo procedimiento que se emple6 con las baterias
de pulverizacion de lechada. El caudal de aire que sale por cada orificio es

10.407,3 m3 m3
Qorificio = —g — = 27818~ (0,165 —)

Los orificios se identifican siguiendo el mismo método que se usé para reconocer las boquillas en las baterias
de lechada, es decir, el primer orificio es el mas proximo al colector principal y a partir de éste, se numeran
consecutivamente hacia los extremos de los ramales.

En la tabla 4.11 se indican las pérdidas de carga en lo ramales.
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Tabla 4.11. Pérdidas de carga en ramales de pulverizacion de aire.

Orrificio (m?/s) v (m/s) Re E/D 4f L (m) K hf (bar) | hfiota
1 0,48 6,67 | 132.611,6 | 0,00015 | 0,018 2 1,45 | 0,00041
2 0,32 4,44 | 88.407,75 | 0,00015 | 0,019 2 1 0,00013 | 1,58
3 0,16 2,22 | 44.203,87 | 0,00015 | 0,022 2 1 0,00003

Los datos anteriores se han obtenido siguiendo el mismo procedimiento de calculo que se usé en las baterias de
pulverizacion. El factor K para el cambio de seccion transversal es 0,45 y para la salida bruca (orificios) es 1. El
valor de hfim resulta de sumar las pérdidas de carga en los orificios (calculadas a partir de la ecuacién 4-8) y la
presion en el tangue a la altura de la la bateria.

La distribucion de aire se situara a 1 m por encima del fondo. La presion en la entrada de la soplante sera la
atmosférica y en la salida se puede aproximar a la suma de la presion en el interio del absorbedor y la que crea
la columna de liquido del tanque de oxidacion, valdra entonces

9,8 X4 x1.154

Pg = 1,13 bar + 100,000 bar = 1,6 bar

Sustituyendo en la ecuacion 4-10 y considerando que zay zstiene el mismo valor se obtiene que la presion que
debe superar la soplante es Hb = 0,6 bar.

4.2.3. Tornillo transportador

El caudal méaximo para el disefio del tornillo se ha obtenido a partir del caudal molar de SO, que debe ser
eliminado cuando el by-pass esta cerrado, que seran los mismos que se necesite aportar de CaCOs (relacion 1-1
molar), mayorado un 20%

60,2kmol CaC0, 9 100kg CaCO4 "
Oy = h kmol 12 = 7.657 ~2
max 95 kg CaCO04 ’ ' h

100 kg Caliza

De bibliografia (JOSSoft) se tiene que la densidad de la caliza se puede considerar 2.000 kg/m?, Quax =
3,8m3/h.

El caudal minimo se ha calculado considerando las condiciones normales de operacion, suponiendo una relacion
Ca aportado - S eliminado de 1,05

(1,05 X 56,25) kmol CaCO, % 100 kg CaCO; y -
Q in = h kmol — 621821_g (3 11_)
min 95 kg CaCO4 LLoLl T A1

100 kg Caliza

Observando la Tabla C.1. se tiene que el material pertenece a la clase d con factor del material de entre 3y 4, se
usara 4 porque dara una mayor potencia del tornillo, conociendo esto, en la Figura C.1. se llega a la conclusion
de que el tornillo tendr& 23 cm de didmetro y operaré a una velocidad de 30 rpm.
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Para calcular la potencia del tornillo se empleara la ecuacién 4-13 (apuntes de OBSF).

_mXLXF

70T (Ec4-13)

Donde
o W es la potencia (CV)

e mes el caudal masico (t/h)

e L lalongitud del tornillo (m)

o Fes el factor del material y se obtiene de tablas (Anexo C)
o nesel rendimiento (30%)

Suponiendo una longitud de tornillo de 10 m y sustituyendo los valores en la ecuacion 4-13 se obtiene una
potencia del tornillo de W = 3,8 CV (2,8 KW).

4.2.4. Depositos de almacenamiento

Para el disefio de estos equipos se ha partido de los caudales necesarios de caliza y lechada fresca en las
condiciones mas desfavorables de operacion (by-pass cerrado).

Tolva de almacenamiento de Caliza

En dichas condiciones, el caudal de caliza necesario es 6.700 kg/h 0 6,7 m?/h. Para hacer este cambio de unidades
se ha empleado la ecuacion 4-14.

Paparente = Preat X (1 =€) (Ec4-14)
Donde

®  Droq €S ladensidad real del material y vale 2.000 kg/m?® para la caliza

e & es la fraccion de hueco libre que queda al apilar el material en la tolva y vale 0,5 para la caliza
(Sanders, 1998).

®  Paparente €S ladensidad aparente del material

Se ha establecido que la tolva, cuya parte cilindrica tendra 3 metros de didmetro, se rellenaré cada 8 horas, por
lo que el volumen es de:

Viowa = 6,7 X 8 = 53,6 m3
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A través de la Tabla B.1. se elige un angulo de rozamiento de 30° por ser el valor mas desfavorable y con este
valor, en la Figura B.1. se obtiene que el semiangulo de inclinacion de la parte cdnica de la tolva sera de 15°.

Entoces la altura de la parte cdnica de la tolva sera:
1,5m

Reono = tan 150 =5,88m
El volumen de la parte conica seré:
m  D?
Veono = § X T X Reono (Ec4-15)

Sustituyendo en la ecuacion 4-15 se tiene V,,,,, = 13,84 m3.

Por lo que el volumen de la parte cilindrica de la tolva tendra que ser 53,6 — 13,84 = 39,76 m3. La altura de
esta parte se calcula con la ecuacion 4-16.

4 % Vcilindro

heitinaro = % D2 (Ec4-16)

Sustituyendo se obtiene que h.jjingro = 5,6 M

Sumando ambas alturas y aplicando un factor de seguridad del 20%, se tiene que la altura final de la tolva sera
hiowa = 13,77 m (= 14 m).

El llenado de esta tolva de alimentacion intermedia se producira con caliza proveniente de una bateria de silos
mas grandes situada aguas arriba de la tolva y cuyo disefio queda fuera del alcance del proyecto.

Tangue de preparacion de lechada

En las condiciones de disefio, el aporte de lechada fresca al tanque de oxidacién seré de 33.503,29 kg/h o 28
m3h (Prechada fresca = 1200 kg/m3)-

El tanque de preparacion de lechada serd cilindrico, de 3,5 m de diametro y la lechada tendra un tiempo de
residencia de 1 h, por lo que el volumen del ser&

Vianque = 28 X 1 = 28 m?

Y la altura vendra dada por le ecuacion 4-16. Aplicando un factor de seguridad del 20%, se tiene que la altura
final del tanque sera:

htanque =3,48m (~ 3,5m)

Tanque de agua previo a la preparacion de lechada

En las condiciones de disefio, el aporte de agua al tanque de preparacion de la lechada fresca sera de 26.802,63
kg/h 026,80 m¥h (pgguqa = 1000 kg/m?).

El tanque de agua sera cilindrico, de 3,5 m de diametro y tendra una autonomia de 1 h (contard con un sistema
de control de nivel, que queda fuera del alcance el TFG), por lo que el volumen seré:

68



Vianque = 26,80 X 1 = 26,80 m?

Y la altura vendra dada por le ecuacion 4-16. Aplicando un factor de seguridad del 20%, se tiene que la altura
final del tanque sera:

htanque = 3,34‘ m (z 3,5 m)

4.2.5. Agitadores

Para los agitadores se ha decidido utilizar un impulsor de turbina del tipo alabes planas y disco de 6 palas, ya
gue este tipo de impulsor trabaja principlamente con fluidos de baja viscosidad y para velocidades que pueden
ser medias o altas. Este tipo de impulsor resulta mas econdmico y facil de construir que un agitador de hélica o
de turbina con palas inclinadas (Castillo Uribe, 2013).

Dt
o--J--
f
0 z
o S w
x_ _ / |

Figura 4.12. Esquema de mezclador en tanque (Castillo Uribe, 2013).

Se utilizaran placas deflectoras pare evitar los vortices alrededor del eje y reducir asi los esfuerzos que actden
sobre este. Se dispondran 4 placas deflectoras equidistantes en el tanque de preparacion de la lechada y 6 en el
de oxidacion para evitar la formacion de vortices en el fluido.

El motor deberé trabajar a velocidades medias. Como velocidad media para una turbina las velocidades pueden
ser del orden de 100 a las 300 rpm. En este disefio se ha definido una velocidad de 115 rpm (Castillo Uribe,
2013).

Considerando el medio himedo al cual estara expuesto el agitador, se ha optado por usar acero inoxidable AlSI
316, por su resistencia a la corrosion y los ambientes himedos.

Como punto de partida para el disefio de los agitadores se usaran las semejanzas geométricas estandarizadas que
relacionan las medidas generales del estanque con el tipo de impulsor (Castillo Uribe, 2013).
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Tabla 4.12. Semejanzas geométricas impulsor tipo turbina (Castillo Uribe, 2013).

D“—033 E—033 W—oz
D, ' D, b,
g ] f
—=0,25 — =01 - =
Da Dt ’ Dt 0’02

D: valdra 3,5 m en el caso del tanque de preparacion de la lechada fresca y 16 m en el caso del tanque de
oxidacion.

La distancia desde el fondo a la base del impulsor (E) de cada agitador sera
E=033%x35=115m

El didmetro del impulsor D, serd
D,=033%x35=115m

La longitud de cada alabe (g)
g = 0,25 x 1.155 = 288,75 mm

Y el ancho (W)
W =0,2x1.155=231mm

Las placas deflectoras del tanque de preparacion de la lechada fresca tendran un ancho (J) de
J]=01x35=035m

Y el espacio entre la placa y el estanque (f) sera
f=002x%x35=007m

Para calcular los datos referentes a los mezcladores del tanque de oxidacion se ha seguido el mismo
procedimiento de calculo que para el tanque de preparacion de la lechada. Si embargo, en este caso, los
mezcladores no entran al tanque por arriba, sino que lo hacen lateralmente, bien de forma horizontal o con un
cierto &ngulo de inclinacion. Este método en este caso seria una aproximacion.

Se han decidido colocar 6 mezcladores con las mismas caracteristicas que el del tanque de preparacion de la
lechada, cogiendose Dt=3,5 m. Por otra parte, en el caso de las placas del tanque de oxidacion,

J=01x16=16m
f=002x16=032m

Para el célculo de la potencia (P) consumida se calcula en primera instancia el nimero de Reynolds segun la
ecuacion 4-17 (Castillo Uribe, 2013).

_NdeXp
1l

Re (Ec4-17)
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Donde
e Nes lavelocidad angular
o des el didmetro del agitador
o pesladensidad del fluido

e peslaviscosidad

La velocidad angular se ha tomado 115 rpm (1,92 rps) (Castillo Uribe, 2013), el didmetro del agitador es 1,15
m, la viscosidad se toma 0,001 kg/mes y la densidad sera 1.200 kg/m?® en el caso del tanque de preparacion de
lechada fresca y 1.154 kg/m?® en el tanque de oxidacién.

Considerando estos valores, el Reynolds en el tanque de preparacion de lechada fresca es

Re = 192X 1,152 x 1.200 _ 3.047.040
°= 0,001 R

Y en el tanque de oxidacion sera

o, _ 192X 1152 x 1154
€= 0,001

= 2.930.236,8

De los datos obtenidos se concluye que el caracter del fluido en ambos tanques es turbulento.

A través de la Figura D.1. se puede determinar el nimero de potencia (Np) mediante una interpolacion con el
namero de Reynolds calculado, para un impulsor de turbina de 6 palas con 4 placas deflectoras.

El nimero de potencia se relaciona con la potencia (P) segun la ecuacién 4-18 (Castillo Uribe, 2013).

P

YT ’ (Ec4-18)

Np

El nimero de potencia para ambos fluidos es 7, y sustituyendo los valores apropiados en la ecuacion 4-18, se
obtiene que la potencia que necesita aportar el motor a los agitadores del tanque de preparacion de la lechada es

P =7x1,92%x1,15% x 1.200 = 119,58 kW

Y la potencia de cada agitador en el tanque de oxidacion sera
P=7%192%x%x1,15% x 1.154 = 115 kW

Considerando que la eficiencia del motor sera del 90%, las potencias reales seran
119,58

P L, =
preparacion lechada 0,9

= 132,86 kW

115
Poridacion = ﬁ = 127,77 kW
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4.2.6. Aislamiento

Para la seleccidn del tipo de aislante en esta tuberia se ha partido de que la maxima temperatura a la que circulara
el fluido por el interior sera de 200 °C, condicidn extrema en la que el GGH no esta operativo.

Teniendo en cuenta esta temperatura y el diametro de la tuberia (DN 200”) se ha seleccionado del catalogo
mostrado en anexo F una lana mineral ISOVER TECH wired Mat MT 3.1 constituida por mantas armadas de
lana de roca que incorpora por una de sus caras una malla de acero galvanizado cosida con hilos de acero
galvanizado, tiene una conductividad de 0,067 W/meK a esa temperatura, clase de reaccion al fuego A1y codigo
de designacion MW EN 14303-T2-ST(+)560-WS1.

Para calcular este aislamiento se ha partido de la ecuacion 4-19 mostrada en Anexo F (es un procedimiento
aproximado)

D LXD"'ZXdTef
d=—=x(efrer D 1) (Ec 4-19)

2

Donde:
e e €S la conductividad térmica de referencia (0,04 W/meK)
e )\ es laconductividad térmica del material (0,067 W/me<K)
e dreres el espesor mimino de referencia (60 mm)
o des el espesor minio del material empleado (mm)

e D es el didmetro interio del material aislante, coincide con el didmetro exterior de la tuberia

Sustituyendo en la ecuacion 4-19 se tiene que el espesor minimo de aislante necesario es 100 mm.
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Tabla 5.1. Hoja de especificaciones absorbedor.

HOJA DE ESPECIFICACIONES

Absorbedor
Altura 35 m
Diametro 16 m

Recubrimiento interior

Engomado de caucho

16
_@16m

gas sin tratar
N

aire

gas tratado

A A LY A
STOTOTTOTOT OO T
A A A A
A A A A
A A A A
A A A A
A A A A

* I]m

L L L L L]

L

10m

DATOS DE OPERACION DIMENSIONES
Fluido Lechada de reaccion Capacidad 1.005 md
Temperatura 25 °C | Posicion Vertical
Presion Atmosférica atm | Tipo Cilindrico
Sélidos en suspension Si Diametro exterior 16.000 mm
Compuestos corrosivos Si Altura 5.000 mm
Densidad liquido 1.154 kg/m® | Aislamiento No
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DATOS CONSTRUCTIVOS ACCESORIOS

Fondo Plano Refrigeracion No
Sobrespesor por corrosion No Calentamiento No
Tratamiento térmico No Fluido calent./refrig. /-
Aislamiento No Valvula seguridad No
Pintura No Venteo Si
Recubrimiento interno Si Tapa No

Deflector Si
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Tabla 5.2. Hoja de especificaciones bomba de aporte de agua.

HOJA DE ESPECIFICACIONES DESCRIPCION: Bomba de aporte de agua al
Bombas Centrifugas tanque de preparacion de lechada fresca
CONDICIONES DE OPERACION

Fluido Agua de red Presion aspiracion 101.325 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 101.325 Pa
Densidad 1.000 kg/m? | Altura requerida 14,2 m?/s?
Presion de Vapor 1.369 Pa | NPSH disponible 122 m?/s?
Viscosidad 103 kg/m's
Caudal 25 m3h

DATOS DEL FABRICANTE

Fabricante KSB Presion de disefio 16.000 Pa
Norma de disefio Directiva 2009/125/CE | Diametro impulsor 142 mm
Modelo Etanorm 065-050-125 | Numero de etapas 1
NPSH requerido 7 m?/s? MOTOR
Fabricante KSB

Potencia absorbida 200 W | Modelo KSB SuPremE
Caudal minimo 6 mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 950 r.p.m.
Altura manométrica 44,10 m?/s? LUBRICACION
Temperatura de disefio 110 °C | Fluido Aceite

NOTAS

7
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Tabla 5.3. Hoja de especificaciones bomba de aporte de lechada.

HOJA DE ESPECIFICACIONES DESCRIPCION: Bomba de aporte de lechada
Bombas Centrifugas fresca al tanque de oxidacién
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada fresca Presion aspiracion 101.325 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 113.000 Pa
Densidad 1.200 kg/m? | Altura requerida 40,7 m?/s?
Presion de Vapor 1.369 Pa | NPSH disponible 102,4 m?/s?
Caudal 26 méh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB Presion de disefio 25.000 Pa
Norma de disefio DIN EN ISO 5199 Diametro impulsor 169 mm
Modelo CPKN Numero de etapas 1
NPSH requerido 9,8 m?/s? MOTOR
Fabricante KSB
Potencia absorbida 1.000 W | Modelo KSB IE3
Caudal minimo 1 m’h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 1.450 r.p.m.
Altura manométrica 58,8 m?/s? LUBRICACION
Temperatura de disefio 400 °C | Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.4. Hoja de especificaciones bomba de purga.

HOJA DE ESPECIFICACIONES .
Bombas Centrifugas DESCRIPCION: Bomba de purga
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada de reaccion Presion aspiracion 113.000 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 100.000 Pa
Densidad 1.154 kg/m? | Altura requerida 184 m?/s?
Presion de Vapor 1.369 Pa | NPSH disponible 128,6 m?/s?
Caudal 63,40 mh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB Presion de disefio 25.000 Pa
Norma de disefio DIN EN ISO 5199 Didmetro impulsor 169 mm
Modelo CPKN NUmero de etapas 1
NPSH requerido 24,5 m?/s? MOTOR
Fabricante KSB
Potencia absorbida 6.000 W | Modelo KSB-IE3
Caudal minimo 1 m¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 2600 r.p.m.
Altura manométrica 58,80 m?/s? LUBRICACION
Temperatura de disefio 400 °C | Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.5. Hoja de especificaciones bomba de recirculacion 1.

HOJA DE ESPECIFICACIONES . . .
Bombas Centrifugas DESCRIPCION: Bomba de recirculacion 1
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada de reaccion Presion aspiracion 113.000 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 113.000 Pa
Densidad 1.154 kg/m? | Altura requerida 407 m?/s?
Presion de Vapor 3.169 Pa | NPSH disponible 132,6 m?/s?
Caudal 7.424 mh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB
Norma de disefio Directiva 2009/125/CE | Diametro impulsor 1.372 mm
Modelo LSA 22x24x54 C/AME | NUmero de etapas 1
NPSH requerido 68,6 m?/s? MOTOR
Rendimiento 85 % | Fabricante KSB
Potencia absorbida 1.500.000 w
Caudal minimo 23 mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 450 r.p.m.
Altura manométrica 6714 m?/s? LUBRICACION
Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.6. Hoja de especificaciones bomba de recirculacion 2.

HOJA DE ESPECIFICACIONES . . .
Bombas Centrifugas DESCRIPCION: Bomba de recirculacion 2
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada de reaccion Presion aspiracion 113.000 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 113.000 Pa
Densidad 1.154 kg/m? | Altura requerida 438.44 m?/s?
Presion de Vapor 3.169 Pa | NPSH disponible 132,6 m?/s?
Caudal 7.424 mh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB
Norma de disefio Directiva 2009/125/CE | Diametro impulsor 1.372 mm
Modelo LSA 22x24x54 C/AME | NUmero de etapas 1
NPSH requerido 68,6 m?/s? MOTOR
Rendimiento 85 % | Fabricante KSB
Potencia absorbida 1.500.000 w
Caudal minimo 23 mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 450 r.p.m.
Altura manométrica 6714 m?/s? LUBRICACION
Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.7. Hoja de especificaciones bomba de recirculacion 3.

HOJA DE ESPECIFICACIONES . . .
Bombas Centrifugas DESCRIPCION: Bomba de recirculacion 3
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada de reaccion Presion aspiracion 113.000 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 113.000 Pa
Densidad 1.154 kg/m? | Altura requerida 459,25 m?/s?
Presion de Vapor 1.369 Pa | NPSH disponible 132,6 m?/s?
Caudal 7.424 mh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB
Norma de disefio Directiva 2009/125/CE | Diametro impulsor 1.372 mm
Modelo LSA 22x24x54 C/AME | NUmero de etapas 1
NPSH requerido 68,6 m?/s? MOTOR
Rendimiento 85 % | Fabricante KSB
Potencia absorbida 1.500.000 w
Caudal minimo 23 mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 450 r.p.m.
Altura manométrica 6714 m?/s? LUBRICACION
Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.8. Hoja de especificaciones bomba de recirculacion 4.

HOJA DE ESPECIFICACIONES . . .
Bombas Centrifugas DESCRIPCION: Bomba de recirculacion 4
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada de reaccion Presion aspiracion 113.000 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 113.000 Pa
Densidad 1.154 kg/m? | Altura requerida 480 m?/s?
Presion de Vapor 1.369 Pa | NPSH disponible 132,6 m?/s?
Caudal 7.424 mh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB
Norma de disefio Directiva 2009/125/CE | Diametro impulsor 1.372 mm
Modelo LSA 22x24x54 C/AME | NUmero de etapas 1
NPSH requerido 68,6 m?/s? MOTOR
Rendimiento 85 % | Fabricante KSB
Potencia absorbida 1.500.000 w
Caudal minimo 23 mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 450 r.p.m.
Altura manométrica 6714 m?/s? LUBRICACION
Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.9. Hoja de especificaciones bomba de recirculacion 5.

HOJA DE ESPECIFICACIONES . . .
Bombas Centrifugas DESCRIPCION: Bomba de recirculacion 5
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Lechada de reaccion Presion aspiracion 113.000 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 113.000 Pa
Densidad 1.154 kg/m? | Altura requerida 500,8 m?/s?
Presion de Vapor 1.369 Pa | NPSH disponible 132,6 m?/s?
Caudal 7.424 mh
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante KSB
Norma de disefio Directiva 2009/125/CE | Diametro impulsor 1.372 mm
Modelo LSA 22x24x54 C/AME | NUmero de etapas 1
NPSH requerido 68,6 m?/s? MOTOR
Rendimiento 85 % | Fabricante KSB
Potencia absorbida 1.500.000 w
Caudal minimo 23 mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 450 r.p.m.
Altura manométrica 6714 m?/s? LUBRICACION
Fluido Aceite
NOTAS
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Tabla 5.10. Hoja de especificaciones soplante de oxidacion.

HOJA DE ESPECIFICACIONES ) _ o
Soplantes DESCRIPCION: Soplante de aire de oxidacion
CONDICIONES DE OPERACION
Fluido Aire Presion aspiracion 101.325 Pa
Temperatura 25 °C | Presion impulsion 163.034,80 Pa
Densidad 12 kg/m? | Altura requerida 50.140 m?/s?
Presion de Vapor Pa | NPSH disponible m?/s?
Viscosidad 0,0000018 kg/ms
Caudal 9.658 m3h
DATOS DEL FABRICANTE
Fabricante MAPNER Presion de disefio 101.325 Pa
Norma de disefio Didmetro impulsor mm
Modelo TSC30GTB NUmero de etapas 1
NPSH requerido m?/s? MOTOR
Rendimiento % | Fabricante MAPNER
Potencia absorbida 200.000 W | Modelo
Caudal minimo mé¥h | Frecuencia 50 Hz
Velocidad 450 r.p.m. | Potencia W
Altura manométrica 66.666,67 m?/s? LUBRICACION
Temperatura de disefio 0 °C | Fluido
NOTAS
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Tabla 5.11. Hoja de especificaciones de tanque de agua.

HOJA DE ESPECIFICACIONES .
Tanques DESCRIPCION: Tanque de agua
DATOS DE OPERACION DIMENSIONES
Fluido Agua Capacidad 33,7 m?
Temperatura 25 °C | Posicion Vertical
Presion Atmosférica atm | Tipo Cilindrico
Sélidos en suspensién No Didmetro exterior 3.500 mm
Compuestos corrosivos No Altura 3.500 mm
Densidad liquido 1.000 kg/m® | Aislamiento No
Viscosidad 10 kg/mses
DATOS CONSTRUCTIVOS ACCESORIOS
Fondo Plano Refrigeracion No
Sobrespesor por corrosion No Calentamiento No
Tratamiento térmico No Fluido calent./refrig. -I-
Aislamiento No Vélvula seguridad No
Pintura No Venteo No
Material constructivo PVC Tapa Si
Recubrimiento interno No Deflector No

NOTAS
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Tabla 5.12. Hoja de especificaciones de tanque de preparacion de lechada

HOJA DE ESPECIFICACIONES DESCRIPCION: Tanque de preparacion de
Tanques lechada

DATOS DE OPERACION DIMENSIONES
Fluido Lechada fresca Capacidad 33,7 m?
Temperatura 25 °C | Posicion Vertical
Presion Atmosférica atm | Tipo Cilindrico
Sélidos en suspensién Si Didmetro exterior 3.500 mm
Compuestos corrosivos No Altura 3.500 mm
Densidad liquido 1.200 kg/m® | Aislamiento No
Viscosidad kg/mes

DATOS CONSTRUCTIVOS ACCESORIOS
Fondo Plano Refrigeracion No
Sobrespesor por corrosion No Calentamiento No
Tratamiento térmico No Fluido calent./refrig. -I-
Aislamiento No Vélvula seguridad No
Pintura No Venteo No
Material constructivo Acero inoxidable Tapa Si
Recubrimiento interno No Deflector 4
NOTAS
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Tabla 5.13. Hoja de especificaciones de la tolva de almacenamiento de caliza.

HOJA DE ESPECIFICACIONES

DESCRIPCION: Silo de almacenamiento de

Silos caliza
DATOS DE OPERACION DIMENSIONES

Material almacenado Caliza en polvo Capacidad 35,7 md

Temperatura 25 °C | Posicion Vertical

Presion Atmosférica atm | Tipo Cilindrico

Densidad material 2.000 kg/m? | Didametro exterior 11.000 mm
Altura 3.000 mm
Aislamiento No

DATOS CONSTRUCTIVOS ACCESORIOS

Fondo Tolva Refrigeracion No

Sobrespesor por corrosion No Calentamiento No

Tratamiento térmico No Fluido calent./refrig. -I-

Aislamiento No Valvula seguridad No

Pintura No Venteo Si

Material constructivo Acero al carbono Tapa Si

Recubrimiento interno Caucho Deflector No

NOTAS

En el fondo del silo se situa una valvular alveolar para la dispensacion de caliza
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Tabla 5.14. Hoja de especificaciones de agitadores del tanque de preparacion de caliza.

HOJA DE ESPECIFICACIONES DESCRIPCION: Agitadores del tanque de
Agitadores preparacion de caliza

DATOS DE OPERACION

Fluido Lechada fresca Presion Atmosférica atm.

Sélidos 20 % | Temperatura 25 °C

Densidad 1.200 kg/m?® | Num. agitadores 1

CARACTERISTICAS DE LA AGITACION CARACTERISTICAS DEL MOTOR

Finalidad Homogeneizar Modelo IEC

Funcionamiento Continuo Frecuencia 50 Hz
Potencia 132,86 kw

CARACTERISTICAS DEL AGITADOR

Modelo Sumergible Material AISI 316

Tipo Turbina hojas planas

NUmero de palas 6 Diametroo disco 1,15 m

Montaje Vertical Velocidad de rotacion 115 rpm

NOTAS
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Tabla 5.15. Hoja de especificaciones de agitadores del tanque de oxidacion.

HOJA DE ESPECIFICACIONES
Agitadores oxidacion

DESCRIPCION: Agitadores del tanque de

DATOS DE OPERACION

Fluido Lechada de reaccion Presion Atmosférica atm.

Sélidos 20 % | Temperatura 25 °C

Densidad 1.154 kg/m?® | Num. agitadores 6

CARACTERISTICAS DE LA AGITACION CARACTERISTICAS DEL MOTOR

Finalidad Homogeneizar Modelo IEC

Funcionamiento Continuo Frecuencia 50 Hz
Potencia 127,77 kw

CARACTERISTICAS DEL AGITADOR

Modelo Sumergible Material AISI 316

Tipo Turbina hojas planas

NUmero de palas 6 Diamtro disco 1,15 m

Montaje Horizontal Velocidad de rotacion 115 rpm

NOTAS
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Tabla 5.16. Hoja de especificaciones del aislamiento de tuberias.

HOJA DE ESPECIFICACIONES

) ) DESCRIPCION: Tuberia de entrada de gas
Aislamiento tuberias

PROPIEDADES

Norma
Conductividad térmica 0,067 W/meK EN 12667
EN 12939

Reaccién al fuego Al Euroclase EN 13501-1
;’eerr\r/}[(a:niaéatura méxima de 560 oC EN 14706
Absorcion de agua <1 kg/m? EN 1609
Cevpordosgn . EN 14303
Estabilidad dimensional <1 % EN 1604
Espesor 100 mm
Tipo Manta

NOTAS
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ANEXOS

A. Tablas y graficos empleados en el diseiio de equipos de impusion
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Figura A.1. Factor 4f en funcion de Re y rugosidad relativa.
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Dismelro de la tuberia, em.
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Figura A.2. Rugosidad relativa en funcién del didmtero y el material de la tuberia.
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Tabla A.1. Longitudes equivalentes.

Dilamatro interiar del |

tubo, an pulgadas 1 2 3 4 B 6 B 10 12 14 16 18 20 29 |
Codo do §0° 2-2,8| 4-5| =7 |a-10 [io—11|12=14] 18 27 .| 28 il 35 40 |as 52
Coda largo de 900 1,6=2 2.,5—4r B =7 | 7-8 | 811} 12=14 18=17] 20 23 27 30 34 40
Codo de 452 1,5 26 | 3,5 |46 [ 7,6 | 10 12,6 | 16 17 18 21 bk ] 28
Codo largo da 450 1 1,6 2 2,7 3,5 L] 5 5} 7 a 0 12 14 18
Curva de 180~ ) [} 46 60 76 - - - - -
Curva de 1809, de gran radio 20 25 Ja 40 - - - - -
Curvas de 400 goldedes = 0.5 - 7| 10 12 158 18 25 32 ig 44 50 56 - -
1,0 - 3 & § 7 a8 " 14 17 0 23 28 i -

1,6 - 2 1 4 5 [ ] 1w |12 14 | 18 | 18 | - - |
2,0 - 1 2 3 3,5 4 [ B 10 12 14 16 - -

3,0 - 11,6 |25 3 4 [ 7 8 1| 13 15 | — - |

Tea 5.5 10 15 20 25 a2 41 17 13 78 a5 o (115 130 |
Vilvula de eompuerta shisrla 0,8 1,25 1,7 |2,3 2,9 | 3,6 4.5 [ 7 ;| ] 10 12 14
cerrede 1/4 - 7 10 13 18 18 28 a3 40 - = - - -
aerrady 1/2 - a3 6o M0 a5 | 100 130 180 {1po - = - - -
cnrrada 34 - 140 | 200 | 2o 340 | 400 | G40 | 700 (80D - - - - -
Witlwula valdilia 27 56 | B0 a7 133 | 160 (216 | 270 |30 a7s | 430 480 | BaAD B40
Vilvula de relencldn 7 13| 20 7 33 40 63 67 B0 93 | 107 | 120 |13 160
Valvula da ple 2 4 G B 10 12 6 20 24 28 a2 38 40 48
Caladar 4 5 & 8 10 1 13 16 il ] 21 24 0 36 40

Entrada tipica

™
=3

48 | 8 | 78| s | 2| s [18 | 21| 24| 27 [ 30 | 3| |

NOTA. Estos valores gon neceseriamente egproximados porque el valor especliico varlard com el Yipo de sccesero [por sjemplo,
repcende o con pletine), lae dimenslones gaométricas resles y el slstems de conetruccidn (por sjemplo, lerjede o soldado) .

. |

Tabla A.2. Coeficientes de resistencia.

— i"’ .
L Ametrg el tilws, B0 by e 1 2 b | 4 1} [i] i 1] 12 14 1n m |20 |m
Tubo eurvado A = 3D 0,04
= 40 0,026
Cadlo da B0 6 Lo |og o7 [0,66] 0,3 | 0,27 0,26 0,74| 0,73 |0,23 | 0,22 |g,22 Jo,20
Cod large de 004 675104 |03 ‘Jo.26) 0, 20| o.1@| o0 o04| 0.13] 0,12 |o,11 | 000 |o,00 |o,07
Cada do 45 0,36 | 0,30 | 0,28 [0,28) 0,27| 0,28| 0,26 0,25 0,26) 0,26 (0,28 | 0,25 |0,25 |0.25
Codo largo de 450 0,26 | 0,21 | 0,20 |09 0.08| o017 0,18 o18| 018] 015 | 098] 0,14 0,14 |0,12
Curva de 160e 1,5 | 1.0 o8 o7 |06 | 0,5 | o4 0,3 u.28) 0,23 |o,221 0,21 |p,2 |0,18)
Curva da 180 de gran redio o8 |05 |04 |0,36(0,3 | 0,2 | 018 005 0,04) 013 0,02 ) 0,01 |0, 90 {0,710
Tea-Flujo prinelpal 0,9
Flujo derivada 1,8 |14 1.2 {1,110

Vilvuln de compuerta, ablarte 0,2-0,3,16.,26 015( 6,12 0,10| 0.08] 0,086 0,08] 0,04 |0,04 | 0,03 | 0,03 (0,03

cerrada 14 — 0,8 & 0,2 0,15

cerrada 1/2 4,0 0 0.8 0,6

cerrada 3/ —t 18,0 & 2,0 1,6
Viélvula esférice 12,6 | 8,6 7.6 8.5 | 6 6,49 | 58 57| 6B8)] 65 |56 | 55 |55 |E5
Wilvule de relanaldn a0 |20 20 20| 20| 2,0 | 2,0 2,0 0] 2,0 2,0 L0 (4o (2,0
Vilyula de pla 0,8
Colador —11,5 III 1,0 1,0 :l 0,4

MOTA, Estos valoros son necessrleamenie aproximados porgie loe walores eepecificos verlerdn con al lpa da sccesorlo (por ajam-
plo, rosdmdo @ de pletina), aon lan dimenslones geomdlrlons realed ¥ coh 8l elelema de oonetrunoldn (por ejempla, forjado o eoldedn)
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Tabla A.3. Coeficientes de resistencia.

I

Razdn del didgmetre mencr al mayor

03|04 | 05

0.6

07 | 08 los

T10% de conicicad 0.35 [0.25 i0.20
| 205, de conicadad 0,15 | 0,12 Q@10
| Expansitn brusca i 0.15
| Comraccién brusca 045 (0,45 (0,45 0.4 |03 |02 |0.15
Entrada: Brusca Mormalmente 0.5
Gradual Superior & 0,5
Tubo saliente Nomalmante 1.0
Salida- Brusca Mormalmente 1.0
Gradual Snl-nr'sc-r!i o1z
Tabla A.4. Longitudes equivalentes.
Didmatrs
onder ™ | 1 3 g |10 [12]14 18 |20 |24
Exparsion /Dy
= 0,25 3 B |8 |11 |14 (16|20 |26 |31 36 | 42 |48 |65 |65
0,5 2 4186 | 7| 911|156 |18 (22| 26| 29|34 |46 |52
0,76 c5( 1121 2 3| 3| 4 6| 7] 8y10012 |15 |20
Ceontraccidn
d/D=0,5 1 3 3| 4| &6 8 [10(12]14 18 |20 |26




Tabla A.5. Diametros normalizados.

Diametro Didmetro Didmetro Espesor Nimero o,
nominal exterior interior de pared catiileg
{pulgadas) {cm) {cm) {cm)

1/8 1,029 0,683 0,173 40
1/8 1,029 0,546 00,241 B0
1/4 1,372 0,925 0,224 40
1/4 1,372 0,767 0,302 80
38 1,715 1,252 0,231 40
3/8 1,715 1,074 0,320 Hi}
1,2 2,134 1,580 0,277 40
1/2 2,134 1,387 0,373 80
3/4 2,667 2,093 0,287 40
34 2,667 1,885 0,391 &0
1 3,340 2,664 0,338 40
1 3,340 2,431 0,455 20
11/4 4,216 3,505 0,356 40)
1144 4,216 3,246 0,485 "0
i1,2 4,826 4,089 0,368 40
112 4 826 3810 0,508 Bl
2 6,033 5,250 0,391 40
2 6,033 4,925 0,554 80
212 7,303 6,271 0,516 40
2142 7,303 5,900 0,701 &0
3 8,890 7,793 0,549 40
3 8,890 7,366 0,762 a0
312 10,16 9,012 0,574 40
3172 10,16 8,545 0,808 1]
4 11,43 10,226 0,602 40
4 11,43 9,718 0,856 80
5 14,13 12,819 0,655 di)
3 14,13 12,225 0,953 #O
& 16,83 15405 0,711 40
[ 16,83 14,633 1,097 80
8 21,91 20,272 L5818 4i)
B 21,91 19368 1,270 80
10 27,31 25,451 0,927 40
10 27,31 24,287 1,509 B0
E 32,39 30,323 1,031 40

32,38 28,890 1,748 a0
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B. Tablas y graficos empleadas en el diseio de la tolva

Tabla B.1. Angulo de rozamiento en disefio de tolvas.

ANGULO DE ROZAMIENTO

Peso
2 Talud
Frasacto ( eﬁﬂfgﬂ%‘; ) natural Madera u Chapa de
hormigon acero
O SRR - 28 + 34 22 + 30 20 + 28
THRO oo cor ore sen one 1D FUHS 25 + 30 24 = 28 20 = 25
AXTOZ oo vio wss aan sx QT =075 271 =32 25 = 30 20 = 28
Centeno ... ... ... ... 07 =038 28 =~ 34 25 <+ 30 20 =~ 28
AVENA... ver coe oo .. 05 =06 28 = 34 25 <= 30 20 = 28
Harina de cereal ... 05 =06 60 70 68
Remolacha ... ... ... 06 =075 35 +145 30 = 43 30 = 43
Azuicar refinado ... 07 =09 35 =50 35 + 50 35 + 45
Carbon vegetal.. ... 03 +04 40 = 30 40 = 30 38 - 45
Lignito ... ... ... ... 07 =+08 35 =50 35+ 50 32 =145
Coque ... ... . -« 04 =05 35 + 350 35 =30 32 + 45
Tierra S8CR ... v 14 =156 35 =45 33 =45 35 - 42
Arena 5eca ... ... ... 16 =17 30 = 35 30 = 35 30 = 32
Arena himeda ... ... 18 40 = 45 40 = 45 40 = 42
Piedra caliza tro-
ceadd ... ..o vor oo 1,6 =2 3545 32-:—4; 30 =40
Cal viva troceada... 09 =13 30 = 45 30 = ff: 30 = 42
Cemento en polvo. 12 + 14 20 = 25 28 =+ 30 26 — 28
BC
| el
. \/
30° —| TN
&' 20° —
Jncertain
10°
0
0:
0

Figura B.1. Angulo de rozamiento y de friccion.
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C. Tablas y graficos empleados en el disefio del tornillo transportador

Tabla C.1. Factor del material en disefio de tornillo transportador.

F = factor del material

Materiales de clase a: ligeros, finos, no abrasivos. que fiuven libremente. de 480 z 640 kg/m?.
Materiales de clase b: no abrasivos de peso medio, granulares o pequenos terrones mezclados
con finos, hasta 830 kg/m?®
Materiales de clase ¢: no abrasivos o semiabrasivos, granulares o pequenos terrones mezclados
con finos, de 640 a 1.200 kg/m?,
Materiales de clase &: abrasivos o semiabrasivos, finos, granulares o pequeios terrones mez-
clados con finos, de 830 a 1.600 kg/m®.

Clase a Clase b Clase ¢ Clase d
(F= 1,2) (F=14al,8) (F=2225) (F= 3a4)
Cebada t Alumbre, fino Alumbre aterronade t | Bauxita

Malta seca en granos

Carboén pulverizado

‘Harina de maiz *

Harina de semilla de al-
godon

Semillas de lino (linaza)
Harina de trigo t

Cal pulverizada

Maita t

Arroz* t

Trigo *

Soja t

Carbon, finos y sueltos

Semilias de Cacao ¢
Semillas de café * t

Maiz desgranado t
Sémola de maiz

Gréanulosdegelatina* t

Grafito en escamas
Cal hidratada.

Borax

Mazlta mojada en granos

Carbon de madera

Carbon de hulla clasifi-
dado

Carbon de lignito

Cacao t

Corcho-en trozos

Cenizas

Cal apagada

Leche seca ¥

Pulpa de papel

Papel en blogues

Sal, gruesa o fina ¢

Fangos, aguas fecales

Jabon pulverizado

Cenizas de sosa

Almidon t

Azucar refinado

Harina de huesos

Negro de humo

Cemento

Creta

Arcilla

Espato fluor

Yeso machacado

Oxidos de plomo

Guijarros de cal

Polvo de piedra caliza

Fosfato acido, de calcio

en terrones, 7 %, hume-
dad.

Arena seca

Pizarra machacada

Esquistos machacados

Azucar crudo

Azuflre

Oxido de zinc

* Para reducir la degradacion al mantener el material bajo en la artesa, algunas veces es
aconsejable utilizar las lineas ¢ o 4 con la reduccion correspondiente en la capacidad.

t Debe evitarse que el aceite de engrase esté en contacto con el material, por lo que se uti-
lizaran cojinetes que no lo precisen.
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Figura C.1. Curvas de capacidad-velocidad en transportadores de tornillo.
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D. Gréafico empleado en el disefio de los mezcladores

- - J}.ggg}}{ 1 1111 - l_l l ‘ I |_l';q i
- Curva S, S, S, S S S il
A 033 10 025025 01 1077 l
8 033 10 0250125 01 1,0 HHH
C 033 10 0250125 01 1.0 '
2 100 —+—< DO 033 10 025 025 1.0 + pas
S s ssionicy by 53 i 1 2 5503 g 5 5 5§ ¢ A s =
S NHHE L=
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Q 4
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oy - + —<r-A
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- “\ NH,.. - -Lu ; [ B
Pt 1 C
1 10 107 10° 10¢ 10°

Nlh = Df”P/I‘
Figura D.1. Namero de potencia frente a nimero de Reynolds para turbina de 6 palas.
Las letras S1, S2, S3, etc. Del gréfico muestran los factores de forma relacionando las medidas principales del

impulsor y el depdsito.

S1=d/Dt S2=E/d S3=1/d S4=h/d S5 = w/Dt S6 =H/D

La curva A se utiliza para palas verticales del impulsor, la curva B y C para palas verticales y estrechas, la curva
D se utiliza en un deposito que no posee placas deflectoras.
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E. Equipos

Bomba de agua al tanque de preparacion
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Figura E.1. Curvas caracteristicas bomba de agua.
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Figura E.2. Bomba de agua.
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Figura E.3. Curvas caracteristicas bomba de lechada fresca.
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Bomba de purga
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Figura E.4. Bomba de lechada fresca
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Figura E.5. Curvas caracteristicas bomba de purga.
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Figura E.6. Bomba de purga.

Bombas de recirculacion
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Figura E.7. Curvas caracteristicas bombas de recirculacion.
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Figura E.8. Bomba de recirculacién.

Soplante aire de oxidacion
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Figrua E.9. Curvas caracteristicas soplante de aire de oxidacion.
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Figura E.10. Soplante de aire de oxidacion.
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Boquillas de pulverizacion

Abrasion-Resistant

2-piece Female
DESIGN FEATURES SPRAY CHARACTERISTICS
* Caobalt Alloy 6 or RBSC ceramic parts * Fine atomization
in high-wear areas Spray pattern: Full Cone )
+ High energy efficiency (Hollow Cone available by special order)
+ No internal parts Spray angles: 90° and 120° standard
* Clog-resistant Flow rates: 2.26 to 10700 I/min
* Male and female connections (Higher flow rates available) s Fainale

* Flanged and special connections
available as required

Full Cone 80° (FCN) Full Cone 120° (FFC) =F
3-piece Male 3-piece Female  2-piece Female 2-piece Flanged

Dimensions are approximate. Check with BETE for critical dimension applications.

ST Flow Rates and Dimensions
Full Cone, 90° (FCN or FFCN) and 120° (FC or FFC) Spray Angles, 1/4" to 4" Pipe Sizes, BSP or NPT
Wlien |1 e R,
Female Fepmals LITERS PER MINUTE @ BAR Free Approximate Wt
Pipe | Pipe | Nozzle K 05 07 1 2 3 5 10 20 |Orifice Pass. Dimensions {mm) (k)
Size Size | Number | Factor bar bar bar bar bar bar bar bar |Dia. Dia. |A B C D E F |Male
ST 3.18 226 267 219 45 55 74 101 143 | 238 238 |635 8650 300 175 175 206
114 sT8 583 419 4.98 583 84 103 132 187 265 |318 318 [650650 292 175 175 206 | 009
sT10 812 645 7863 9.12 129 158 204 288 408 397 318 [650 650 287175 175 206
® sT12 137 967 114 137 193 237 306 a2 611 476 318 |747 747333239239 287
S ¥ ST14 185 131 154 185 26.1 320 M3 584 826 556 318 |732 747 318 239239 287 014
8 8T16 242 171 202 242 342 “18 540 764 108 6.35 318 |732 74.7 345 239 239 287
o §T20 376 266 315 e 532 65.1 841 119 168 794 318 |732 747 318 239 239 287
S sT24 549 388 460 549 77 854 123 174 246 | 953 476 [904 853302 351 351 381
g 4 sT28 752 532 629 752 106 130 168 238 336 | 111 476 [89.7 953452 351351 381 | 028
;_D_ ‘2: §T3z 85.7 877 801 %7 135 166 214 303 428 127 476 |937 953 44.7 35.1 351 381
8 E 1 ST40 153 108 128 153 216 264 341 483 683 159 635 | 116 116 61.0 478 445 508 057
E E ST48 216 153 181 216 306 375 484 685 968 19.1 635 |116 116 605 478 445 50.8
8 W{ ST56 294 208 248 204 416 509 857 830 1320 222 794 |143 145848 493 541 556
&j -“’d’ 112 sT64 a8s 272 3z 385 545 867 861 1220 1720 | 254 794 |143 145 B56 493 541 556 | 079
S sT72 438 309 66 438 819 758 978 1380 1960 | 286 7.94 |143 145 B3B 493 541 556
_3% " 212 | STe8 638 451 534 538 902 1110 1430 2020 2850 | 349 111 [194 162 121 762 889 889 | 227
Qa 3 ST9s" 806 570 674 806 1140 1400 1800 2550 3600 3a1 111 |229 210 143 822 102 102 | 3.18
%f_ 2 a sT112" 1170 826 977 1170 1650 2020 2610 3650 5220 445 143 |251 168.922 102 102 408
2 ST128*| 1540 | 1000 1200 1540 2180 2670 3450 4880 6900 | 508 143 [270 185 022 102 102
e x 4 ST160" | 2390 | 1680 2000 2390 3380 4140 5350 7570 10700 | 635 159 295 208 116 127 127 | 635
E = I 3 * *d
a Flow Rate ( Ymin) =K/ bar Three turn nozzles Parallel threads only
5
g Standard Materials: Base and Caps - 316 Stainless Steel; Tip - Cobalt Alloy 6 or RBSC Ceramic. (RBSC not available
= on nozzle numbers ST6 - ST32).

Spray angle performance varies with pressure. Contact BETE for specific data on critical applications.

2 www.BETE.com

Figura E.11. Boquillas de pulverizacion de lechada.
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F. Aislamiento

TECH Wired Mat MT 3.1
Manta armada de Lana de Roca

Manta armada de Lana de Roca que incorpora por una de sus caras una malla de acero galvanizado cosida con hilos de
acero galvanizade Disponible bajo peticién malla e hilo de acero inoxidable. Aislamiento térmico y acustico para la industria
Calorifugado de tuberias de gran diametro, tangues, hornos, chimeneas, calderas y otros equipos industriales.

Propiedades técnicas e Corrosidén de acero
Absorcidn de Not: los analisi
WS aguaa corta ()] Ka/m? <1 EN 1609 Curva de Karnes AkpsR o
plaze ppm | renlizados segun las
Resistencia nermes ASTM C-795 y
& |a difusién i Zona corrosiva -871 demuestran que
MU e vapor de ) = 1 EN 14303 los de Lara
agua it de Roca ISOVER no
© Paaaal (] Eurcclases Al EN 135011 — f:;“;'::,",',i“,;':: bl
Hega Cr+F . (] relacién de iones FI- +
e 2 ) CI respecto a loz Na'
Bl P=obiicnd -] % <1 EN 1604 +Si0,- ce <itua on I
L parte inferior de la
Temperatu- Curva de Karnes. -
ST(+) = \irTlte de - = 560 EN 14706 | Zona no corrosiva = pasicidn de las i
CHpIES Lanas Minerales e
Conductividad térmica - ISOVER. i
n Na* + Si03z ppm B
3 Temp.* (°C) 50 100 150 200 300 400 500 550 =
A OW/mK) 0,040 0,047 0,057 0,067 0,094 0130 0.173 0,200 T b
Codigo de designacion <% -
== Caracteristicas de dursbilidad g
0 i MW EN 14303-T2-ST(+)560-WS1 Segun Norma EN 14303 =
El comportamiento de reaccion al fusgo y de resistencia termica =
e este producto no varia con el tiempo ni al ser sometido a |a ifi
temperatura maxima declarada Certificados O
“Temperatura Media en el Aislamiento. Segin Norma EN 12667 =
~
Presentacion 2
Guia de instalacion &
Espesord | Largo Ancho 5 H \ i =
(mm) 1 (m) b (m) m?/bulto m*/palé Informacién adicional disponible en. www isover es
6.00 1.00 5.00 $0,00 2340
5.00 1.00 5.00 75,00 1850
80 5.00 1.00 5,00 75,00 1950
70 4,00 1.00 4,00 60,00 1560
20 3,50 100 350 5250 1365
00 3,00 1.00 3.00 45,00 1170

B www.isover.es 3 ISOVERaislamiento .
[ ISOVERblog.es @ ISOVERes ls% vel
[ ©ISOVERes ISOVER Aislamiento

ISOVERaislamiento  Ej ISOVER Aislamiento SAINT-GOBAIN

Figura E.12. Aislamiento de tuberias.
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1. Nermativa Aplicable al Calculo de Aislamiento de Tuberias

1.2. El RITE “Reglamento
de Instalaciones Térmicas
en los Edificios”

El Reglamento de Instalaciones Térmicas en los Edificios,
RITE, es un documento de caracter basico, considerado
marce normativo, que tiene por objeto establecer y regu-
lar las exigencias y requisitos minimos de eficiencia ener-
gética y de seguridad que deben cumplir las instalaciones
térmicas en los edificios, nuevos y existentes destinadas a
atender la demanda de bienestar e higiene de las personas
durante su disefo y dimensionado, ejecucion, manteni-
miento y uso, asi como determinar los procedimientos que
permitan acreditar su cumplimiento.

La caracterizacion y cuantificacion de las exigencias
técnicas que deben cumplir este tipo de instalaciones se
realiza mediante el establecimiento tanto de valores limite
como de procedimientos, contenidos en las denominadas
Instrucciones Técnicas, IT, que forman parte integrante
del RITE y que deben mantenerse adaptadas al progreso
de la técnica y a lo dispuesto en la normativa comunitaria.
Destaca de forma especial el hecho de que la exigencia de
eficiencia energética, asi como su necesidad de actualiza-
cion, deba ser revisada periédicamente en intervalos no
superiores a cinco afos.

El RITE es de aplicacion a todas las instalaciones Térmicas,
ya sean fijas de Climatizacién (calefaccion, refrigeracion

y ventilacion) o de produccién de agua caliente sanitaria,
destinadas a atender la demanda de bienestar térmico e
higiene de las personas en:

« Edificios de nueva construccion.
« La/s parte/s reformada/s de edificios existentes.
» Lo relativo a su mantenimiento, uso e inspeccion.

Per lo tanto, dicho Reglamento no serd de aplicacion a las
instalaciones térmicas de procesos industriales, agricolas o
de otro tipo, en la parte que no esté destinada a atender la
demanda de bienestar térmico e higiene de las personas.

1.2.1. Exigencias para aplicaciones
en tuberias seguin RITE

Para el célculo del espesor minimo de aislamiente se
puede optar por el procedimiento simplificado o por el
alternativo.

1.2.1.1. Procedimiento simplificado

En el precedimiento simplificado los espesores minimos
de aislamiento térmico representados en la tabla 1, ex-
presados en mm, varian en funcion del didmetro exterior
de la tuberia o conductos sin aislar y de la temperatura

del fluido o aire de la red para un material de conductivi-
dad térmica de referencia a 10 °C de 0,040 W/ (m.K). Si
se deciden utilizar materiales de conductividad térmica
distinta a la de referencia, se considera valido el calculo de
los espesores minimes aplicando las siguientes ecuaciones:

* Superficies planas

T
6 = Drer

* Superficies cilindricas

_D A Dr2dw }
9= g(BRhn—p5=)

Donde:
}« = Conductividad térmica de referencia, igual a 0,04 W/{m-K) a 10 °C.
» = Conductividad térmica del material empleado, en W/(mK).

d.; = Espesor minimo de referencia, en mm

d = Espesor minimo del material empleado, en mm.

D = Diametro interior del material aislante, coincidente con el diame-
tro exterior de la tuberia.

In = Logaritmo neperiano,

EXP = Significa el nimero neperiano elevado a la expresion entre paréntesis.

Tabla 1. Espesores minimos de aislamiento (mm) de tuberias y accesorios

Didmetro exterior
(mm)

del fluido (°C)

>60...100

40...60

3 Ds35 25 25
Fluidos
calientes 35=D=60 30 30
60 <D =90 30 30
90 <D =140 30 40
140 <D

35 40

Didmetro exterior
(mm)

Fluidos AE B
frios 40 20
40 20
50 40
50 40

Temperatura maxima

Temperatura maxima
del fluido (°C)

_ Interior Edificios Exterior edificios

Temperatura maxima
del fluido (°C)

Diametro exterior

{mm)

30 D =35 35 55 40
40 35sDs60 40 40 50
40 60 <D =90 40 40 50
50 90 <D 5140 40 50 60
50 140 <D 45 50 60
Didmetro exterior del fluido (°C)

20 D=35 50 40 40
20 35=D =60 60 50 40
20 60 <D =90 60 50 50
30 90 <D =140 70 60 50
30 140 <D 70 60 50

Aislamiento de Tuberias. Soluciones de Aistamiento con Lana Mineral \ ISOYQ'[ 7

Figura E.13. Aislamiento de tuberias.
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