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Introduccién 

1 J UCCION 

Una de las fases criticas dentro del desarrollo de la ingenieria basica 

para una planta o proceso, se da cuando la evaluacién técnica y 

economica debe prepararse. A menudo, se generan muchos estudios y 

analisis entre los diferentes procesos alternos, antes de que se tenga una 

estructura aceptable del proyecto. 

Durante la etapa de desarrollo del proceso, la informacién recabada 

debe documentarse para que dicho proceso sea evaluado. Es, en ésta 

etapa cuando se debe analizar que tipo de proceso es mejor y mas barato, 

ademas de corroborar la compatibilidad que éste tenga con el medio 

ambiente. 

El presente trabajo de tesis, surge de un convenio entre de 

PEMEX-Refinacién y la Facultad de Quimica, para desarrollar un 

tratamiento alterno para el efluente de sosas gastadas, un desecho 

generado por algunas refinerias, y es una continuaci6n de la investigacién 

realizada anteriormente en ésta Facultad, en donde se han hecho pruebas 

para la caracterizacién de este residuo, y algunos experimentos para su 

tratamiento. El convenio se denominé “Manejo ecolégico del agua e 

industrializacion de los aromaticos contenidos en las sosas gastadas de las 

refinerias”. 

Es sabido que, dia a dia, las regulaciones en materia ecolégica se 

tornan mas estrictas en la evaluacién de los procesos industriales, y las 

sanciones que se generan al no cumplir con estas normas suelen 

representar grandes sumas de dinero, asi como una mala imagen de la 
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industria que incurre en estas faltas. Este caso no es la excepcién, se 

requiere de un efluente que cumpla con las normas ecoldégicas vigentes, asi 

como de un proceso barato y eficiente para el tratamiento de las sosas 

gastadas provenientes de los centros de refinacién. 

El proceso de neutralizacién de las sosas gastadas con diéxido de 

carbono, utiliza este reactivo disponible en gran cantidad dentro de la 

refineria, y propone la regeneracién de sosa fresca, que podra utilizarse 

nuevamente, asi como una alternativa de industrializacién de los 

aromaticos recuperados del efluente caustico gastado y la generacién de 

un agua compatible con los procesos de tratamiento de agua, existentes 

dentro de la refineria. 

Este trabajo se enfoca en la aplicacién del proceso desarrollado en la 

Facultad de Quimica, para la refineria de Salamanca, de manera 

particular, ya que en esta refineria se encuentra instalada una planta de 

tratamiento para esta corriente de gosas gastadas. Dicha planta nunca 

operé (problemas de operacién y disefio), por lo que se cuenta con equipo 

que podria ser utilizado para el nuevo proceso. Con esto, no se pretende 

limitar la aplicacién de la neutralizaci6n mediante CO2 a esta refineria 

unicamente, sino hacerla extensiva a los demas centros de refinacién, con 

las modificaciones que se consideren pertinentes. 
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Alcance de la tesis: 

e Revisién de los distintos procesos de tratamiento aplicados 

industrialmente. 

e Realizacién y diseho de pruebas experimentales del nuevo 

proceso de neutralizacién con COz, con el equipo disponible en el 

laboratorio. 

e Analisis de los datos experimentales recabados y proposicién del 

disefio con el que se obtengan mejores resultados. 

e Examen de la parte técnica y econémica de los procesos para ser 

comparados sobre estas bases, estableciendo 1a factibilidad de su 

futura aplicacién industrial. 
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2___. ANTECEDENTES 

2.1 ORIGEN DE LAS SOSAS GASTADAS 

Las sosas gastadas son una corriente de desecho, provienen del 

enduizamiento de algunos productos del petréleo. Por esto, las refinerias 

que utilizan este cAustico en los procesos de tratamiento deben 

implementar las acciones necesarias para la disposicién del desecho 

generado. 

Los productos de la destilacién primaria de algunos petrdéleos 

contienen acidos nafténicos y otros compuestos acidos. La eliminacién de 

estos compuestos se realiza mediante depuracién alcalina. La gasolina 

cruda, asi como las naftas crudas, son tratadas con agentes quimicos 

como sosa caustica, cloruro de cobre o soluciones doctor (se utilizan 

soluciones de plumbito de sodio en medio alcalino para determinar 

cualitativamente la cantidad de azufre presente en mercaptanos). 

Fl proceso de endulzamiento es la conversién del azufre de los 

mercaptanos de una corriente de hidrocarburo a azufre en forma de 

disulfuro sin una real reduccién del contenido total de azufre de la 

corriente. En el endulzamiento no hay una disminucién del contenido de 

azufre, sino solo una conversién a diferentes especies quimicas. 

Las gasolinas provenientes de los procesos de descomposicién 

térmica o catalitica también contienen Acido sulfhidrico, mercaptanos y 

Tiofenoles, los cuales son corrosivos, olorosos, y/o formadores de gomas, 

siendo perjudiciales para la gasolina. El tratamiento de estas gasolinas
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con céusticos ayuda a eliminar la mayoria de estos compuestos y los 

convierte a algunos en otros menos perjudiciales. Los acidos cresilicos se 

extraen y concentran en el cdustico junto con el Acido sulthidrico, 

mercaptanos y tiofenoles hasta que el caustico se agota o “se gasta”, y 

debe de reponerse con caustico fresco. 

Los causticos gastados pueden tener hasta 47% en volumen de 

acidos cresilicos aunque normalmente promedian menos del 20%. La 

cantidad de éstos depende de la concentraci6n del caustico utilizado en el 

tratamiento. Los causticos mds concentrados contienen menos agua y, 

por lo tanto, pueden absorber un porcentaje mayor de Acidos cresilicos. 

Esta relacién se ve muy afectada por el contenido de azufre en la corriente. 

Actualmente sélo se recupera el 40% de los acidos cresilicos contenidos en 

las gasolinas de craqueo, y los mercados de Acidos cresilicos estan 

presionando para que haya una mayor recuperaci6n 

2.1.1 Clasificaclon de las sosas gastadas 

Existen varios tipos de sosas gastadas, de acuerdo al tratamiento en 

el que hayan participado, y estas se pueden agrupar en: 

* Sosas gastadas sulfurosas 

Los efluentes sulfurosos de sosas gastadas se derivan de su 

utilizacion para remover H2S de las corrientes de hidrocarburos. Los 

recipientes para el prelavado con cAustico se encuentran corriente arriba 

de la unidad Merox, para remover cualquier traza de acido sulfhidrico 

remanente que pueda presentarse en la alimentaci6n de la unidad Merox.
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Las sosas gastadas sulfurosas tienen las siguientes propiedades: 

  

  

Apariencia: Amarilla a café claro 
Porciento de gastado: 50 a 70% 
Alcealinidad total: 6 a7% como NaOH 
Azufre total: 3a4% 
Na2S: 3a4% 
NaHS . 3a4% 
Aceite no disuelto < 1% en volumen     

e Sosas gastadas fendlicas 

Las corrientes de sosa gastada fendlica se producen cuando el 

caustico es utilizado para tratar una corriente de hidrocarburos que 

contiene acidos organicos, fenoles, cresoles y xilenoles (conocidos 

colectivamente como aceites acidos). Los fenoles son Acidos por naturaleza 

y reaccionan con NaOH para formar fenolatos de sodio. Los fenolatos de 

menor peso molecular son solubles en agua, y por lo tanto, permanecen en 

el caustico. Los fenoles y cresoles solubles en agua, generalmente, no se 

encuentran de manera natural en el crudo, pero son un producto de 

reaccioén del proceso de desintegracién catalitica en fase fluida (FCC). Los 

efluentes de sosas fendlicas gastadas se generan dentro de las unidades de 

endulzamiento de gasolina FCC. 

Las propiedades de las sosas gastadas fendlicas son las siguientes: 

 



  

Capitulo II 
  

  

Antecedentes 

Caracteristicas Unidad Merox Unidad Merox 

Liquido-liquido Minalk 

Apariencia Amarillo oscuro Amarillo a Ambar 
a negro 

% de gastado 10a40 10a 70 
Alcalinidad total 6-10% como NaOH < al 3% como 

NaOH 
Azufre total <al 1% como < al 0.4 % como 

Na2S203 Na2S203 
Aceites Acidos 10a 15% <5% 
Aceite no disuelto < 1% en vol. < 1% en vol. 

e Sosas gastadas nafténicas 

Estos efluentes son generados cuando se trata una corriente de 

hidrocarburos que contenga Acidos nafténicos. Los acidos nafténicos 

existen normaimente en aquellas fracciones de petréleo con puntos de 

ebullicién mayores a 175°C y se encuentran comtinmente en las fracciones 

de keroseno y diesel. 

Los acidos nafténicos son acidos carboxilicos cicloparafinicos. Los 

acidos nafténicos reaccionan con la sosa para formar naftenatos de sodio. 

‘Los naftenatos de sodio son solubles en agua a bajas concentraciones de 

sosa, sin embargo, forman emulsiones si el limite de solubilidad es 

excedido. Una vez formada, la emulsién de Acidos nafténicos, ésta puede 

ser arrastrada por la fase de hidrocarburo. La fuente principal de sosas 

gastadas nafténicas es la unidad de lavado de keroseno. 

Este tipo de sosas gastadas se generan en la etapa de prelavado de
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del proceso Merox, y tienen las siguientes 

  

propiedades: 

Caracteristicas Prelavado de Reactor Merox de 

Keroseno Keroseno 

Apariencia Amarillo Clara a café 
a negro 

Porciento de gastado 30 a 50 10a30 

Alcalinidad total 0.5a2% 5a 100% 

como NaOH como NaOH 

Aceites acidos < al 6% <2% 

Aceite no disuelto < 1% en vol 

2.1.2 Usuarlos Tiplces de Sosa en las Refinerias ? 

Proceso 

Unidad de Crudo 

Desaladora 

Precalentador 

LPG 
Gasolina 

Keroseno 

Diesel 

FCC 

LPG 

Gasolina 

Servicio 

Control de pH 
Neutralizacion 

Remocién de H2S 
Remocién de H2S 
Remocién de Acidos 

nafténicos 

Remocién de acidos 

nafténicos 

Remocién de HeS 

Remocion de H2S 

<1%en vol 

Densidad Tipica* 

(NaOH) °Be 

3-5 
3-5 
10 
10 

3 

3 

10 
10
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Unidad Térmica 

LPG 
Gasolina 

Merox (extracci6n} 

LPG 
Gasolina Ligera 

Merox {endulzamiento} 

Gasolina 

Keroseno 

Gasolinas Térmicas 
Jet Fuel 

Endulzamiento 

de inhibidores 

Gasolina FCC 

Tratamiento de Aqua 

Resinas de 
intercambio ionico 

Servicio 

Remocién de H2S 

Remocion de H2S 

Extraccién de RSH-S 

Extraccién de RSH-S 

Contacto liquido-liquido 
Minalk 
Lecho Fijo 
Lecho Fijo 
Lecho Fijo 
Lecho Fijo 

Contacto liquido-liquido 

Regeneracion 

Antecedentes 

Densidad Tipica 

(NaOH) °Be 

10 
10 

20 
20 

10 

10 
10 
10 
10 

20 

2-20 

  

  

3°Be =1.86 % NaOQH* 
3°Be = 3.15 % NaOH 
10°Be = 6.6 % NaOH 
20°Be = 14.33 % NaOH 

* % en peso 
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2.1.3 Consumo de sosa en la refineria de Salamanca 

TABLA 2.1 PROCESO TIPICOS QUE INVOLUCRAN EL USO DE SOSA 

PLANTA PROCESO CONCENTRACION 

de NaOH 

Primaria #1 Endulzamiento de Gasolina 15 % peso 

Primaria # 2 * Endulzamiento de Gasolina 15 % peso 

FCC Merox de Gasolina 5-7 % peso 

Merox de LPG 5-7 % peso 

v13 Oximer de Gasolina 5-10 % peso 

Merox de LPG 5- 7 % peso 

Alquilacién ** | Endulzamiento de Aceite Soluble en 5 % peso 

Acido     
* Esta planta trata la gasolina del proceso TCC cuando esta ultima esta en operacion. 

** Esta sosa recibe un tratamiento posterior: 

NaOH + HF-—-———> NaF + H20 

CaCle+2 NaF ———» CaF2+ 2 NaCl 

  

U13= Planta desintegradora de residuos 

FCC = Desintegracion catalitica en fase fluida 

TCC = Desintegraci6n catalitica térmica 
  

10 
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2.1.4 Reacciones Involucradas en los broceses de tratamienta con sosa 

Las reacciones que ocurren durante el tratamiento de hidrocarburos 
con hidréxido de sodio son: 

¢ Reaccién de los acidos libres que se encuentran en el destilado, 
formando sales que se concentran en la soluci6n alcalina. 

RCOOH + NaOH ~——-» RCOONa + H)0 

¢ Los fenoles reaccionan con la sosa para formar fenolatos: 

H Na 

+NaOH ———> + HO 

* Los ésteres neutros del Acido sulfirico se saponifican, 
transformandose en sales correspondientes que también pasan a 

la solucién alcalina 

(C2H50)2S02 + 2 NaOH ——~» 2C2Hs50H + Na2SO4 

¢ El sulfuro de hidrégeno reacciona con la sosa formando sales 

acidas y neutras: 

HpS + NaOH ——-» NaHS + H50 

11



Capitulo Il 
  

Antecedentes 

HyS + 2NaOH ———* NaS + 2H 20 

« Los mercaptanos, al reaccionar con sosa forman mercapturos: 

RSH + NaOH «——» RSNa + Na2O 

2.2 PLANTA DE TRATAMIENTO EXISTENTE 3 

Actualmente existe, instalada en Salamanca, una planta de 

tratamiento de sosas gastadas fuera de operacién, basada en un proceso 

continuo de oxidacién con aire y posterior neutralizaci6én con Acido 

sulfurico. 

Los principales motivos del actual estado de inoperacién de la 

planta, se deben, principalmente a los siguientes problemas en el disefio 

y/o operacion: 

« La normatividad vigente exige un efluente de agua con no mas 0.5 ppm 

de fenoles, siendo que este proceso genera un efluente promedio con 

6,228 ppm de fenoles, por lo que se requiere un post-tratamiento del 

mismo. 

* Los materiales de construccién del tanque de H2SO, al 98% no son los 

adecuados. 

e Existen datos de disefio en el manual de operacién que presentan 

irregularidades y errores. 

e Ninguna de las plantas, instaladas bajo este disefio, ha entrado en 

operacién satisfactoria. Se tienen antecedentes de una planta que sdlo 

12
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duré en operacién 4 horas, después de las cuales pard. 

La inversién en este disefio fue cuantiosa, ya que se disefié para que 

trabajara de manera continua con un sistema de control e 

instrumentacién automatico. 

El proceso de tratamiento, aplicado bajo este disefio, opera de la 

siguiente forma: 

Las sosas gastadas legan de diversas procedencias al tanque de 

almacenamiento de sosas gastadas FV-907 A/B. De éste tanque son 

bombeadas a un separador de placas corrugadas FE-901 en el cual son 

separados los posibles aceites y grasas que hayan sido arrastrados junto 

con las sosas gastadas, estos aceites y grasas son enviados a 

almacenamiento. La sosa gastada libre de aceites y grasas, es bombeada 

al precalentador EA-901 del lado de los tubos, después del cual es 

mezclada con aire proveniente del compresor GB-901 para ser 

alimentados a la torre de oxidacién DA-901, en donde los mercaptanos son 

oxidados hasta disulfuros y el sulfuro de sodio a tiosulfato de sodio, mismo 

que a su vez es oxidado a sulfato de sodio. La reaccién es exotérmica, por 

lo que la torre DA-901 cuenta con un serpentin de enfriamiento. El 

producto oxidado es pasado nuevamente por la coraza del cambiador 

EA-901. Después son alimentados al separador DA-902 de donde son 

separados los gases de la solucién, mismos que son enviados a un 

quemador. La corriente resultante es mezclada con H2S04 en el mezclador 

GD-902. Posteriormente el efluente es enfriado con agua y lavado con 

turbosina en la torre FA-903. La turbosina junto con los organicos 

arrastrados es enviada a quemador, mientras que la solucion de sulfato de 

13 
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sodio seria mandada a tratamiento de agua, sin embargo, esto no es 

posible por la alta demanda quimica de oxigeno que requiere este residuo 

para ser tratado en el sistema de tratamiento de agua de esta planta. 

Al no alcanzarse la concentracién de fenoles requerida en el efluente 

de sosa tratada, el IMP realizé otro estudio en donde se proponen los 

siguientes postratamientos para dicho efluente +: 

e Adsorcién con resinas 

¢ Extracci6n liquido-liquido 

e Oxidacion con peréxido de hidrégeno 

¢ Oxidacién con UV/ozono 

e Incineracién 

A continuacién se muestra un diagrama esquematico de la planta de 

tratamiento de sosas gastadas, existente en la refineria de Salamanca. 

14 
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3__EVALUACION TECNICA 

3.1 REUTILIZACION DE LOS EFLUENTES CAUSTICOS DENTRO DE LAS 

REFINERIAS 2:6 

Antes de pensar en un tratamiento de las sosas gastadas generadas, 

se deben analizar las alternativas de reuso de este desecho, para disminuir 

la cantidad a tratar y asi optimizar los requerimientos de este cAustico en 

la refineria. 

Es aconsejable separar los distintos efluentes causticos debido a sus 

diferentes propiedades. Algunas refinerias tienen tanques de 

almacenamiento por separado para la disposicién de sosas gastadas 

fenélicas, nafténicas y sulfurosas. 

Las alternativas de reuso de estos efluentes son las siguientes: 

3.1.4 Inyecclén en desaladoras para ajuste y control del pH 

El proceso de desalado es la primera parte para la preparacién de la 

alimentaci6én a la unidad de destilacién de crudo. El proceso de desalado 

se utiliza para remover las sales y otras impurezas. Estas sales, tales 

como cloruro de sodio (NaCl}, cloruro de magnesio (MgClz), cloruro de 

calcio (CaCh}, y sulfato de calcio (CaSO«), se encuentran disueltas en el 

agua residual contenida en el crudo. Adicionalmente, los distintos tipos de 

crudo contienen suspensiones de material sélido como sedimentos, 6xidos 

de hierro, arena, y sal en forma cristalina. 

Estos contaminantes, si no son removidos del crudo, pueden causar 

graves dafios al equipo de destilacién, y promover una operacién poco 
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eficiente en la unidad de destilacién y los procesos subsecuentes. 

Se utiliza caustico algunas veces en las desaladoras para obtener un 

pH éptimo en el cual la emulsi6n se separa rapidamente. El pH éptimo 

varia con los distintos tipos de crudo y es determinado experimentalmente 

mediante un monitoreo de la eficiencia del proceso de desalado. 

Las sosas gastadas fenélicas son utilizadas para el control del pH de 

muchas refinerias. Este tipo de sosas gastadas es efectivo para la 

neutralizacién de los acidos nafténicos fuertes, y la gran mayoria de los 

fenoles liberados se disuelven el crudo. Los fenoles no afectan la 

operacién de la unidad de crudo, y generalmente son destilados con las 

fracciones de nafta y keroseno. 

3.1.2 Inyecclén ala allmentacién de la columna de destilacién de eruda 

La sosa caustica se inyecta a menudo a la alimentacién de la 

columna de crudo, para eliminar los problemas de corrosién provocados 

por el acido clorhidrico (HCH). 

Las sosas_gastadas fendlicas se utilizan para el control de la 

corrosién en la columna de destilacion de crudo en muchas refinerias. 

Este efluente es efectivo para neutralizar el Acido clorhidrico, y los fenoles 

liberados son completamente solubles en el crudo y pueden ser destilados 

posteriormente con las fracciones de nafta y keroseno. 

3.1.3 Neutrallzaclin del acido sulfirico en el procese de alquilactén 

El producto resultante del proceso de alquilacién con acido sulftrico 

contiene trazas de acidos y ésteres neutros formados por la reaccién del 

acido sulfurico y las olefinas. Los ésteres de Acido sulftirico se 
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descomponen al ser calentados, durante el fraccionamiento posterior, 

para producir SO2 y SOs, emisiones que son corrosivas. 

La corriente de sosas_gastadas fenélicas pueden ser reutilizadas 

para el lavado alcalino en este proceso de alquilacién. Este efluente es 

efectivo para la neutralizar el Acido arrastrado e hidrolizar los ésteres 

neutrales. La reaccién de los fenolatos de sodio con los ésteres y el Acido, 

libera fenoles, los cuales son insolubles tanto en el agua, como en el alcali. 

El] flujo continuo del producto alquilado extrae los fenoles del agua y asi se 

minimiza el contenido de fenoles en éste tipo de sosas gastadas. Los 

fenoles liberados permanecen en el producto alquilado cuando éste es 

fraccionado en la columna desisobutanizadora. Los fenoles y cresoles son 

benéficos para el producto, ya que aumentan el octanaje y afiaden 

volumen, 

3.1.4 Inyecclén de cdustico al separador de aguas amargas. 

Las refinerias producen aguas amargas que deben ser tratadas. Las 

aguas amargas se originan en unidades tales como FCC, unidades de 

crudo, hidrotratadoras y reductoras de viscosidad. El principal 

contaminante de las aguas amargas NHs3 y acido sulfhidrico (H2S). El agua 

amarga puede contener incluso pequefias cantidades de fenoles, cianuros, 

COz, cloruros e hidrocarburos. Se debe aplicar un tratamiento adecuado a 

estas aguas amargas, ya que sus contaminantes pueden ser olorosos, 

téxicos y generalmente estan regulados por las leyes ecolégicas. 

Existen acidos fuertes presentes en las aguas amargas, procedentes 

de distintas unidades, y la mayor parte de éstas aguas no pueden eliminar 

adecuadamente el NH3s como resultado de las condiciones acidas de la 

corriente. La inyeccion de caustico a la parte inferior de la columna, se 
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hace principalmente para neutralizar los Acidos fuertes y liberar el NHs 

‘ residual del agua e incrementa el pH de la misma. 

  

La sosa caustica debe tener alrededor de 7% en peso de NaOH o 

menos. Muchas refinerias reutilizan las sosas gastadas del tipo fendlico 

para ser inyectadas en el separador de aguas amargas. Se generan 

fenoles, cuando los acidos fuertes presentes en el agua amarga reaccionan 

con los fenolatos contenidos en este tipo de sosa gastada. Los fenoles son 

solubles en el agua y, por lo general, salen de la unidad con el agua 

separada. A menudo, ésta agua se usa como agua de repuesto en la 

unidad desaladora, y los fenoles son absorbidos por el crudo. 

3.2 PROCESOS DE TRATAMIENTO ACTUALES 

Una vez que las opciones de reutilizacién de sosas gastadas, dentro 

de las mismas refinerias, han sido agotadas, se procedera a analizar los 

distintos procesos aplicados industrialmente para su tratamiento. 

Existen en Estados Unidos compafiias especializadas a las que se les 

venden estos efluentes cAusticos para su reutilizacién en otras industrias 

o para la recuperacién de productos utiles. Estas compafiias tienen 

capacidad para tratar grandes cantidades del efluente caustico gastado. 

Por desgracia, en México no se cuenta con industrias de este tipo. 

3.2.4 Recuperaciin de dcidos cresiticos 7. 20, 

El término “Acidos cresilicos” es un término general aplicado a una 

mezcla de compuestos fendélicos, los cuales van desde fenol, para, orto y 
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meta-metilfenol, hasta fenoles de un mayor peso molecular. 

  

Compuesto Punto de Ebullicién 

  

°c 

Fenol 182 

orto-Cresol 191.1 

para-Cresol 202.2 

meta-Cresol 203.3 

2,4-Xilenol 211.1 

3,5-Xilenol 21.1 

3,4-Xilenol 227.2 
  

La recuperacién de dcidos cresilicos a partir de las sosas gastadas, 

es una tarea que desemperian grandes compariias especializadas, una de 

ellas Merichem Co., trata aproximadamente un equivalente a 5,000 

barriles por dia de este efluente. 

Uno de los procesos de tratamiento desarrolilado por esta compafnia, 

comienza con una etapa de purificacién. Los mercaptanos son convertidos 

a disulfuros mediante oxidacién con aire, y los disulfuros son separados 

mediante gravedad del caustico gastado. Ademas, cualquier hidrocarburo 

disuelto en la sosa gastada es separado del caustico durante esta etapa. 

Los compuestos sulfurosos y los hidrocarburos removidos son vendidos a 

las refinerias en donde son reutilizados. 

El siguiente paso, la solucién caustica de cresilatos se neutraliza con 

acido sulfhidrico para recuperar los acidos cresilicos presentes. Conforme 

la sosa es neutralizada, una fase organica se separa y flota en la 

superficie. Esta fase organica contiene una gran variedad de acidos 

cresilicos. La mezcla es separada mas adelante en diversas fracciones, de 

20



Capitulo IIT 

  Evaluaci6n Técnica 

acuerdo a su punto de ebullicién, y son vendidas como materia prima en 

la industria quimica y plastica. El acido sulfhidrico utilizado en la 

neutralizaci6én es producido por las refinerias como un producto no 

deseado, del cual hace uso este proceso. 

Otra compafiia que se dedica al tratamiento de acidos cresilicos a 

gran escala es Pitt-Consol Chemical Co 7% Dicha compafia trata 40 

millones de libras por afio de sosas gastadas, mismas que obtiene de 30 

diferentes refinerias. El proceso utilizado aqui es similar, al descrito 

anteriormente, pero la diferencia es que para la neutralizaci6n se utiliza 

diéxido de carbono en lugar de acido sulfhidrico. 

Ventajas: La recuperacién de acidos cresilicos implica un beneficio 

econdémico derivado de un desecho. 

Desventajas: Estos procesos de recuperacién de acidos cresilicos 

son econémicamente rentables para grandes capacidades, y compariias 

especializadas, por la posterior purificacién de los acidos cresilicos. 

ademas de que el tipo de efluente que tratan contiene, por lo menos, un 

20% de acidos cresilicos, concentracién que es mas alta de la que presenta 

la sosa gastada de nuestro problema. 

Licenciadores: Merichem Co. 
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3.2.2 Neutralizacién con acldos minerales +8 

Los efluentes causticos se pueden neutralizar con aAcidos fuertes, 

como los acidos minerales. Para neutralizar la solucién cdustica gastada, 

lo que mas se usa es el acido sulftirico (H2SO.4) concentrado. El H2SO. 

reacciona con NaOH, sulfuros, fenolatos, y naftenatos para formar 

(NazSO4), agua, H2S, fenoles, y Acidos nafténicos, respectivamente. 

Normalmente, el efluente caustico se neutraliza hasta un intervalo entre 6 

y 8 de pH, algunas veces es desnatado para quitar la capa orgdnica 

resultante, y queda listo para descargarse en la seccién de tratamiento de 

agua de la refineria. 

Cualquier cantidad de H2S generada por la neutralizacién caustica 

se recupera y se envia a incineracién, quemador elevado, o a Ja unidad de 

recuperacién de azufre. Por lo general, los acidos nafténicos y los fenoles 

que son liberados de la solucién caustica son parcialmente solubles en 

agua, pero forman una fase separada. Los aceites Acidos en el efluente 

neutralizado pueden ser desnatados en el separador API, para ser 

purificados en etapas subsecuentes. 

Comentario: El efluente generado de este tratamiento requiere de un 

tratamiento posterior, para alcanzar las especificaciones requeridas. 

Las unidades de neutralizacién tienen un costo de 0.5 a 5 millones 

de ddlares, dependiendo de la cantidad a tratar, pH deseado y 

especificaciones del producto. 

El proceso MERICON ha sido comercializado por Merichem a partir 

de 1988 a partir de la experiencia de esta empresa en el manejo de sosas 

gastadas por mas de 40 afios en sus propias plantas, hasta la fecha el 

proceso MERICON ha sido aplicado a 8 plantas quimicas, 7 de ellas a 

refinerias y 1 a una planta productora de etileno. 
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3.2.3 Neutralizacién y agotamlento con vapor 

Los efluentes céusticos se pueden tratar por medio de neutralizacion y 

agotamiento con vapor. Este proceso es un tratamiento de sosas gastadas mas 

riguroso que el de neutralizacién Acida sola. Ademas, el agotamiento con vapor 

nos permite una mejor extraccién de H2S del producto neutralizado. 

La sosa gastada se bombea a un recipiente de neutralizaci6n, donde 

reacciona con el H2SOx. El producto del reactor se mantiene en un pH de 6 o 

menor, para convertir un gran porcentaje del sulfuro de sodio a H2S para el 

agotamiento. Se aumenta la temperatura del producto neutralizado inyectando 

vapor, y se bombea a la torre de agotamiento con vapor. La torre de 

agotamiento opera a 140 °F (60 °C} y 17.5 psig (1.2 kg/cm?). El gas del agotador 

tiene un alto contenido de H2S y se debe de quemar o enviar a una planta de 

recuperacién de azufre. El efluente caustico agotado se neutraliza hasta un pH 

de 7 y se envia a tratamiento bioldgico. 

Desventaja: Para cumplir con los requerimientos ecolégicos para la 

descarga al sistema de tratamiento de aguas, este proceso requiere de un 

postratamiento adicional. 
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3.2.4 Oxidactén himeda con alre 2:42 

Este proceso en fase liquida se lleva a cabo cuando la corriente de 

desecho se combina con oxigeno gaseoso proveniente del aire a 

temperaturas de 120°C a 320°C. A estas temperaturas, la solubilidad del 

oxigeno aumenta, lo que resulta en una mejor oxidacién. Las presiones de 

operacién van de 1.4 a 20.4 MPa. 

Descripcién: El residuo es bombeado por un sistema de alta 

presién. Un compresor agrega aire a la corriente presurizada. Esta se 

precalienta, ya sea mediante un medio externo, o un intercambiador de 

calor. La reaccién de oxidacién es una reaccién exotérmica, por lo que se 

debe controlar la temperatura maxima deseada en el reactor. El efluente 

del reactor es enfriado, y la presién reducida mediante una valvula de 

control. La fase gaseosa es separada de la liquida y tratada. 

Durante la oxidacién hameda con aire, los sulfuros son oxidados a 

sulfatos, los mercaptanos son oxidados de la manera siguiente: el azufre 

es convertido a sulfato, y la parte organica del mercaptano es 

transformada al ani6én de su correspondiente Acido carboxilico. La 

oxidacién de los compuestos orgdnicos de las sosas gastadas (aceites, 

fenoles e hidrocarburos), produce carbonato de sodio y agua, ademas de 

aniones de acidos carboxilicos de bajo peso molecular, los cuales son 

biolégicamente biodegradables. 

La oxidacién hameda con aire es aplicada frecuentemente como un 

pretratamiento. 

La inversién de capital para un sistema de este tipo, depende de su 

capacidad, asi como la severidad de la oxidacion requerida para alcanzar 

los objetivos del tratamiento, asi como, los materiales de construccion. 

Los costos totales de operacién son dependientes de la mano de obra de 
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operacién. Un sistema tipico de oxidacién htiimeda con aire, tiene costos 

de operacion que van de $2.2 a $ 6.6 délares por barril. 

Licenciador: Zimpro Enviromental. Inc. 

3.2.8 Oxidacién con perdxide de hidrégene 

El peréxido de hidrégeno es un fuerte oxidante que se puede usar 

para neutralizar los efluentes cAusticos sulfurosos. En un ambiente 

alcalino, el H2O2 oxida rapidamente el NaS y el tiosulfato de sodio 

(Na2S203) a Na2SO,. La oxidacién a Na2SO« se lleva a cabo facilmente 

hasta completarse cuando las condiciones de reaccién, tales como 

temperatura, tiempo de residencia, y concentracién de reactivos son 

controladas. 

Na2S + 4 H202 ———-» Na2SO,4 + 4 H20 

El efluente caustico sulfuroso se bombea a un reactor agitado, donde 

se mezcla con H2O2. El producto fluye de un primer hacia un segundo 

reactor, donde se ajusta el pH hasta menos de 9 con H2SQO4. Cada reactor 

esta equipado con serpentines de agua de enfriamiento para disipar el 

calor de reaccién y una linea de venteo para eliminar el H2S o 

hidrocarburos ligeros que se liberan en las reacciones de neutralizaci6n. El 

gas de venteo es principalmente H2S y se puede enviar a una unidad de 

recuperacion de azufre o a incineracién. 

Desventajas: Este tipo de tratamiento directo de las sosas gastadas 

sdlo puede ser aplicado al tipo de sosas sulfurosas, o como un 

postratamiento, ademas de tomar las debidas precauciones en el manejo 
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del agua oxigenada. 

32.6 Precipltaclén de sulfuros con sulfate ferrose 

El sulfuro de sodio de los efluentes causticos sulfurosos reacciona 

con algunos cationes metdlicos para producir precipitados de sulfuros 

metalicos insolubles. Uno de los cationes metdlicos mas usados es el 

sulfato ferroso (FeSO4-7H20). La reaccién se leva a cabo en condiciones 

ambientales en un medio alcalino: 

NaoS + FeSO, ——->  NagSO,+ FeS\ 

En este proceso, el efluente cAustico sulfuroso se bombea a un 

reactor donde se mezcla con el sulfato ferroso. Para controlar el pH se 

inyecta H2SOs. Normalmente, la alcalinidad del reactor se mantiene 

alrededor de un pH de 10. Para el HeS o los hidrocarburos ligeros se 

cuenta con un venteo. Este gas de venteo se puede mandar a una unidad 

de recuperacién de azufre o a un quemador. Para remover el precipitado 

insoluble de sulfuro ferroso (FeS}, se induce la floculacion, seguida de una 

precipitacion y filtrado. El pH del efluente liquido es ajustado con H2SOq, y 

se envia a tratamiento bioldgico. A los lodos de FeS se les elimina el agua 

en un filtro prensa y luego son enviados a incineraci6n. 

El tratamiento con sulfato ferroso es efectivo para eliminar la 

concentracién de NaS de los efluentes causticos sulfurosos. Sin embargo, 

la desventaja de este proceso, es la gran cantidad de lodos de FeS que se 

producen y su posterior tratamiento. 
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3.2.7 Ellminacton de soluctones cdusticas por incineracién 

Una soluci6n cdustica gastada, puede ser térmicamente estabilizada 

mediante un incinerador de liquidos. El efluente de desecho se 

descompone a altas temperaturas (800°C a 1,000°C). La temperatura del 

horno debe controlarse para mantener una temperatura lo suficientemente 

alta para volatilizar el NaoS, NaHS y NaRS. EI tiempo de residencia del 

horno debe permitir la oxidacién completa de los sulfatos y mercaptanos a 

sulfatos. Los componentes inorganicos son convertidos a sales fundidas. 

Los gases de salida del incinerador son enfriados con agua. Esto ocasiona 

una gran turbulencia y promueve un buen mezclado entre la fase acuosa y 

la fase gaseosa lo que resulta en una rapida transferencia de masa y calor. 

Los gases de salida contienen vapor de agua resultante del enfriamiento de 

los mismos. Las sales inorganicas inertes son disueltas o forman una 

pasta y son descargadas. Las reacciones de oxidaci6n ocurren en la fase 

gaseosa. 

Un sistema de incineracién tipico consiste de un incinerador a fuego 

directo recubierto de material refractario, cicl6n, tanque de apagado, 

separador de apagado, lavador tipo Venturi. 

En algunas refinerias se usan incineradores de lecho fluidizado para 

eliminar las soluciones causticas gastadas. El efluente cdustico se quema 

y se transforma en cenizas de oxido de sodio (Na2O) en presencia de un 

lecho fluidizado caliente de arcilla o arena. El gas de chimenea del 

incinerador se trata en un depurador de gas hamedo. 

Desventajas: Debido a las prohibiciones o restricciones locales 

acerca de la incineracién y su costo de operacién y de capital elevados, 

puede ser que esta opcién de eliminacion de soluciones causticas no sea 

atractiva. Por otra parte, los desechos son eliminados de forma parcial, ya 
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que los sdlidos producidos, en forma de cenizas, tienen que ser 

considerados para su disposicién, ademas del gran consumo de energia 

que implica dicho tratamiento. 

3.2.8 Eliminactin a través de contenedores de deseciios 

Los transportistas de desechos especializados en desechos 

industriales pueden acarrear el efluente cAustico hasta un quemador local 

0 sitio de eliminacién de desechos. El costo de eliminacién de efluentes 

causticos a través de un contenedor de desechos puede ser de $0.30 a 

$2.15 USD/gal o mas, dependiendo de la localidad y las leyes que rigen en 

el sitio de eliminacién de desechos. 

Desventajas: Los sitios de confinamiento de estos desechos se 

encuentran en Estados Unidos, por lo que el costo de transporte es 

excesivamente alto, ademas de que las tendencias ecolégicas actuales no 

fomentan este tipo de disposici6n de residuos. 
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Evaluacién Técnica 

3.2.9 Inyecclén en pozes profundos 

La inyecci6n en pozos profundos actualmente no es practicada en 

nuestro pais, Unicamente en pozos localizados en Estados Unidos. Por el 

tipo de desecho de que se trata, los pozos a los que estaria sujeta la 

inyeccién de éste residuo, serian los pozos de la Clase Il. Las sosas 

gastadas sin ningin tratamiento previo son almacenadas, y 

posteriormente transportadas via ferrocarril a pozos de inyeccion 

profundos localizados en E.U. El centro de inyeccién mas cercano se 

encuentra localizado en Corpus Christi, Texas. 

Los pozos de Clase II estan sujetos a un proceso de reglamentacién, 

que generalmente requiere de una revision técnica para asegurar una 

proteccién adecuada del agua potable, asi como una _ revision 

administrativa para definir los lineamientos operacionales. 

Desventaja: Los estandares ecolégicos actuales han tenido un gran 

impacto en el disefio del sistema de tratamiento de sosas gastadas. En la 

actualidad, los métodos convencionales de disposicién tal como inyeccion 

en pozos profundos no son aceptables ecolégicamente 71, 
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Se ha desarrollado, en la Facultad de Quimica, un proceso alternativo 

mas para el tratamiento de las sosas gastadas. Este es, un proceso que 

implica la utilizacién de diéxido de carbono, un gas que se encuentra de 

manera abundante dentro de las refinerias y a un bajo costo. Por otro 

lado, se hizo un gran énfasis en cumplir con las reglamentaciones 

ecolégicas en materia de agua en particular con la norma 

NOM-003-ECOL-1993!2, De manera adicional, se obtendra un beneficio 

econémico al regenerar sosa fresca a partir de este desecho. 

Se considera que el proceso propuesto puede hacer uso de algunos 

de los equipos existentes dentro de la planta de tratamiento actualmente 

instalada, que como sabemos no esta en operacion. 

Dentro de las alternativas a este proceso se encuentra la 

comercializacién de la fase organica resultante de la neutralizacion, de la 

cual se pueden derivar diversos productos, como lo son las resinas 

fendlicas, entre otras varias aplicaciones. Esto podria ser un beneficio 

econdémico adicional. 

4,1 ETAPAS PRINCIPALES DEL PROCESO 

En la figura 4.1, se puede apreciar el diagrama de bloques del proceso 

de neutralizacioén mediante COz. Dicho diagrama contiene las etapas 

principales que conforman el tratamiento de sosas gastadas, bajo el 

proceso que proponemos. Posteriormente se describira con mas detalle 

cada una de las etapas involucradas en este tratamiento. 
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Proceso de neutralizacién mediante COz 
  

4.4.1 Neutralizaclin 

La neutralizacion de las sosas gastadas se lleva a cabo en un reactor 

agitado, con un serpentin interno para el calentamiento de la solucién, al 

cual se le burbujea continuamente diéxido de carbono. El gas se dispersa 

en la solucién gastada con ayuda de impulsores que rompen las burbujas 

formadas, incrementando el 4rea de transferencia y la rapidez de la 

reaccion. 

La solucién original de sosas gastadas contiene, muchas veces, 

fenoles arrastrados del proceso de lavado de las gasolinas con sosa, en 

forma de fenolatos. Estos fenolatos reaccionan con el Acido carbénico, 

liberando la mezcla de fenoles, denominada acidos cresilicos, de manera 

que se forman dos fases al término de la reacci6n. 

Durante la neutralizacién con COz2 se llevan a cabo las siguientes 

reacciones: 

CO + H20 —-____---_» H)C03 

2NaQH + H2CO3  —————-» Na C03 

2ArO"Nat + HgCO3 ———» NajCO3 + 2 ArOH 

2 ArS-Nat + H2C03 ———» NajgCO3 + 2ArSH 

NaoS + H»CO —————e NarlO + HS 2 2 3 2. 3 2 

El proceso de neutralizacién mediante CO2 es un proceso versatil, 

esto es, puede tratar con distintas calidades de sosas gastadas. Del 
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mismo modo, las condiciones a las que la reacci6n se lleva a cabo tienen 

un intervalo de aplicacién bastante amplio. 

Las condiciones recomendadas para la reaccién son: 

« Temperatura de reaccién: 40a 80°C 

Es recomendable esta temperatura para la desorcién del Acido 

sulfhidrico, asi como la no cristalizacion de los carbonatos, ya 

que el equipo podria taparse con estos sdlidos si la 

temperatura disminuye por debajo de los 40°C. 

e Alimentacion de CO2 1,5-2.5 g COo/ (kg*min) 

De acuerdo a los andlisis obtenidos en el laboratorio 

(mostrados mas adelante), se considera que este intervalo, en 

la alimentacién del gas, es el adecuado y mas econémico para 

la reaccién de neutralizaci6n. 

° pH 8.5-9.0 
  

La reaccién inicia en un pH alrededor de 13, y se puede dar 

por concluida en el intervalo de pH comprendido entre 8.5 y 

9.0. Para pHs menores a este intervalo, la neutralizaci6n es 

muy lenta, ademas de que se considera que estos valores de 

pH son los adecuados para que se Ileve a cabo la separacion 

de la fase organica. 
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4.1.2 Separacién de Fases 

Una vez concluida la reaccién se procede a la separacién de fase 

organica y acuosa, resultante de la reaccién. La fase organica liberada, 

resulta de los acidos cresilicos contenidos originalmente en la sosa en 

forma de cresilatos de sodio. Debido a su menor densidad, la fase 

organica flota sobre la superficie de la soluci6n, y puede ser facilmente 

separada de la mezcla de reaccién. 

Los organicos recuperados de esta manera, pueden ser enviados a 

almacenamiento, y posteriormente inyectados con la corriente de 

combustéleo para ser quemados junto con este, o almacenados para su 

posterior purificacién y/o comercializacién . 

4.L3 Reacelén de caustizaclén +4 15 

Esta reacci6n es una reaccién ampliamente utilizada en el proceso 

de elaboracién de papel (proceso Kraft), asi como en la antigua planta de 

Sosa Texcoco. 

La solucién de carbonatos, aun caliente, se hace reaccionar con 

Oxido de calcio, en un reactor agitado, con un serpentin interno de 

enfriamiento, para generar, primeramente, hidréxido de calcio, el cual 

reacciona con los carbonatos de sodio formando hidrdéxido de sodio y 

carbonato de calcio, este Ultimo precipita y es separado, posteriormente, 

mediante filtracion. 

Las reacciones involucradas en la caustizacién son las siguientes: 

CaO + Hy9Q0 ———» Ca(OH)2 
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NapCO3 + Ca(OH)y ——~*® 2NaOH + CaCO3 

Es importante que, en la Ultima reaccién, el hidréxido de calcio se 

encuentre en exceso, ya que se trata de una reaccién reversible, y no seria 

conveniente que subsistieran todavia los carbonatos de sodio en la 

solucién regenerada. 

De manera alterna, esta reacci6én resuelve otro problema: la 

presencia de fenoles que no hayan sido separados junto con la fase 

organica. Estos fenoles ain presentes reaccionan con la sosa de la 

siguiente manera: 

ArtOH- + NaOH ——* ArONa + H20 

Esto nos asegura, que el agua generada al evaporar la sosa 

contenga una menor cantidad de fenoles, ya que estos permanecen en la 

sosa en forma de fenolatos. 

4.1.4 Concentraclon de sosa regenerada 

La sosa fresca generada con la reacci6n de _ caustizacion, 

generalmente, es obtenida con un 5 a 15% en peso de NaOH. Los procesos 

en los que se requiere 1a utilizaci6n de sosa fresca, requieren 

concentraciones mayores a la obtenida por la sosa regenerada, por lo que 

sera necesario eliminar agua de la solucién, con el fin de obtener la 

concentracién que se requiera para otros procesos. 

El material adecuado para los tubos del evaporador debe ser el 

niquel, ya que el acero al carbén es degradado rapidamente a 

temperaturas mayores de 40°C. 
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4.1.8 Calcinactin de carbonates de calcio 1617 

Se tienen indicios de que los romanos calcinaban caliza, con un gran 

contenido de CaCOs, en grandes hornos, para generar hidréxido de calcio 

que era utilizado en sus construcciones, 

La calcinacién de CaCO3 es un proceso ampliamente utilizado en la 

industria cementera, en la elaboracién de hidréxido de calcio, y en la 

manufactura del papel. 

Esta reaccién se lleva a cabo en hornos rotatorios a temperaturas 

que van de los 925 a los 1340°C, 

La reacci6n de calcinacién es la siguiente: 

CaCO3z + energia ———P CaO + COQ 

Es importante retirar el COz generado, ya que se trata de una 

reaccion reversible. 

4.2 ALTERNATIVAS AL PROCESO PROPUESTO 

4.2.1 Comercializacién de la fase organica 48 

Los acidos cresilicos contenidos en la fase organica de la reaccion 

pueden ser comercializados para la produccién de resinas fendlicas, entre 

otros productos. Sin embargo, seria necesaria una posterior purificacion, 

en el] caso que se opte por esta alternativa, para obtener un buen precio 

por el producto, de lo contrario, su valor es muy bajo, aunque todavia 

comercializable. 
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Mercado de los acidos cresilicos. 

ACTUALES PRODUCTORES CAPACIDAD* 

Dakota Gasification, Beulah, N.D. 33 

GE Plastics, Selkirk, N.Y. 50 

Mericherm, Houston, Tex. 120 

PMC, Chicago, I. 37 

Total 240 

* Millones de libras de cresoles al afio. (no incluye 2,6 xilenol} 

Los cresoles, generalmente, se recuperan de subproductos de la 

gasificacién del carbén y algunas corrientes del petréleo. Algunos cresoles 

o mezcla de éstos, son producidos sintéticamente en los Estados Unidos a 

partir de diversos procesos, de los cuales el mAs comtin es a partir de 

tolueno. 

Dakota Gasification, produce Aacidos cresilicos en su planta de 

gasificacién de carbon en Beulah, N.D. 

GE Plastics, utiliza un proceso basado en la alquilacién del fenol, 

poniendo énfasis en la produccién de 2,6-xilenol mismo que se utiliza en la 

produccién de resinas de 6xido de polifenileno (polyphenylene oxide 

“PPO’). 

Los requerimientos de 2,6-xylenol, para la produccién de estas 

resinas, se estiman alrededor de 130 millones de libras al afio. 

GE también produce o-cresol, 2,4 xilenol y acidos cresilicos en su 

planta de Selkirk. 

Merichem. Co., produce una gran variedad de acidos cresilicos a partir 
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desechos generados por algunas refinerias y plantas de carbén. Merichem 

y la compantia quimica Sumitomo establecieron una alianza denominada 

Sumika-Merichem. Este acuerdo le da a Merichem los derechos de 

producir el 50% de meta y para cresol en la compafiia japonesa ubicada en 

la planta de Oita, Japén. La capacidad de dicha planta es de alrededor de 

50 millones de libras al afio. 

DEMANDA 

1995: 115 millones de libras 

1996: 116 millones de libras 

2000: 125 millones de libras 

(Estos datos incluyen las exportaciones de cresoles y sus sales, lo que 

es en promedio 37 millones de libras por afio durante el periodo de 

1991 a 1995) 

CRECIMIENTO 

Basado en datos histéricos 

(1986-1995) 

0.9 % por afio. 

Expectativas de crecimiento a futuro 1 a 2% por afio hasta el afio 

2000. 

PRECIO 

Datos (1981-1996) 

0.8 dolares por libra 
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APLICACIONES 

* Exportacién 

¢ Antioxidantes 

¢ Resinas epoxi-cresol novolac, 

resinas cresol-formaldehido 

¢ Solvente para recubrimiento de cables magnéticos 

¢ Intermediarios de vitamina E 

¢ Intermediarios de diversos quimicos 

¢ Fosfatos tricresilicos 

¢ Varios 

(incluye inhibidor de polimerizacion, 

limpiadores, desinfectantes, 

flotaci6n metalica) 

PUNTOS FUERTES DEL MERCADO 

32% 

18% 

14% 

11% 
% | 
6% 

3% 

7% 

Se espera un gran crecimiento para el desarrollo de m-cresol en la 

elaboracioén de papel sin carbén, y para el p-cresol como punto de partida 

del p-anisaldehido, utilizado como intermediario para la elaboracién de 

protectores solares. La sintesis de vitamina E, es ya uno de los mayores 

usos del m-cresol, pero atin puede cobrar una mayor importancia y 

aplicacién ya que se utiliza como un antioxidante y estabilizador para 

plasticos. 
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DEBILIDADES EN EL MERCADO 

  

Los mercados de los de los Acidos cresilicos basicos, ya estan 

establecidos, el crecimiento esperado para los mismos es muy pequenfo. 

Una sobreproduccién en 1980 y las constantes regulaciones ecolégicas, 

han hecho que los productores de acidos cresilicos disminuyan a unas 

cuantas compafiias, actualmente. 

ANALISIS 

El hidroxitolueno butilado, utilizado como antioxidante, se deriva del 

p-cresol, y se espera, segtin analistas, que su mercado tenga un 

crecimiento del 1 al 2% anual para la siguiente década. Algunos otros 

antioxidantes no permanentes, también basados en p-cresol, prometen un 

incremento, aunque en menor proporcién. 

La demanda en las _resinas del o-cresol se espera permanezca sin 

cambio, con solo algunas resinas que presentaran competencia con los 

recubrimientos basados en agua. La utilizacién de los Acidos cresilicos 

como solventes para el recubrimiento de cables magnéticos es estable, 

pero la competencia con el fenol y la tendencia industrial estan buscando 

la utilizacién de menos solvente en la formulacién de sus recubrimientos. 

Se espera que las resinas de éxido de polifenilo, junto con el 2,6 xilenol, 

tengan un incremento en la demanda del 3 al 4% anual. 
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4.2.2 Regeneraclén de sosa 

Inicialmente, el proyecto proponia la regeneracién de sosa fresca a 

partir de la calcinacién de carbonatos de sodio, y posterior hidrélisis. Sin 

embargo, se opt6é por el proceso de regeneracién de sosa con hidréxido de 

calcio, ya que los resultados obtenidos en el laboratorio, a partir del 

proceso inicialmente planteado, no fueron satisfactorios, ya que la sosa 

regenerada, todavia presentaba un alto porcentaje de gastado, ademas de 

que las referencias de éste proceso son muy escasas. 

La reacci6én de calcinacién de carbonatos de sodio es la siguiente: 

Na,CO3. ———> Na2O + CO2 

Posteriormente el Na2O se hidrata para producir NaOH: 

Na2O0 + H90 ———* 2NaOH 

4.3 DESARROLLO EXPERIMENTAL 

4.3.1 Pruebas en laboratoria 

Con el fin de obtener resultados confiables y reproducibles de 

nuestro proceso, se realizaron reacciones en laboratorio con distintas 

muestras procedentes de la refineria de Salamanca y Tula. 
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4.3.1.1 Recoleccién de muestras. 

Durante las visitas a las refinerias se recolectaron muestras de sosas 

gastadas, provenientes de distintos tanques, en galones de vidrio color 

ambar, cada una de las muestras fueron respectivamente etiquetadas. 

Asimismo, en cada una de las visitas realizadas se obtuvo 

informacién acerca del manejo de las corrientes de sosas gastadas, de la 

planta existente, asi como de los requerimientos (capacidad, especificaci6n 

del efluente, etc.) y algunas sugerencias que se nos hicieron (inyeccién de 

organicos al combustéleo, proceso de calcinacién preferentemente 

continuo}, entre otros aspectos. También se comenté, con el personal 

encargado de la operacién de las refinerias visitadas, los resultados de las 

pruebas de caracterizacién y el desarrollo del proceso de neutralizacién y 

asi permitir un enriquecimiento de informacién para ambas partes. 

Para la obtencién de las muestras se consideran dos opciones: la 

primera es la de tomar la muestra directamente en las distintas plantas 

de procedencia del efluente, en su toma respectiva; la otra es hacerlo en el 

tanque que recibe las diferentes corrientes de sosas gastadas, el TV-907, 

en la planta de tratamiento existente. 

TABLA 4.1 MUESTRAS DE LA REFINERIA DE SALAMANCA, GTO, 

  

  

  

  

  

MUESTRA PROCEDENCIA 

TV 44F TRATAMIENTO MEROX 

11 E DE LA GASOLINA DE FCC 

FA 106 TRATAMIENTO OXIMER DE GASOLINA DE U 13 

FV 901 ENDULZAMIENTO DE GASOLINA CON TCC EN 

OPERACION 

TV 907 A TANQUE DE MEZCLA DE SOSAS GASTADAS   
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MUESTRA PROCEDENCIA 

lLE TRATAMIENTO MEROX DE LA GASOLINA DE 

FCC 1 

139 F TRATAMIENTO OXIMER DE GASOLINA 

DE PLANTA FCC 2 

TV 100 TANQUE DE MEZCLA DE SOSAS GASTADAS 

J. i zacién de las muestas 49 

Antes de realizar las pruebas de neutralizaci6n con CO2 y 

caustizacién con Ca(OH)2, las muestras fueron caracterizadas para medir 

distintos paraémetros. 

Los parametros medidos para la caracterizacién de las sosas 

‘ gastadas fueron los siguientes: 

e Apariencia 

Como primer paso se verificd la apariencia de las muestras 

obtenidas. 
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TAl 4.3 APARTENCIA DE LAS MUE! S$ DE REFINERIA “ING, A! 

  

  

  

  

  

          
  

  

  

  

  

    

INIO M.AMOR” DE S, MANI GTO, 

MUESTRA PROCESO APARIENCIA 

IV 44F Tratamiento Merox de Una sola fase de coloracién 
Gasolina de FCC café a rojiza 

FA 106 Tratamiento Oximer de Liquido amarillo, de baja 
corriente de Recuperadora de | densidad, con sélidos negros 

vapores de U 13 que se depositan en el fondo 
FV 901 | Lavado caustico de gasolina de} Liquido de amarillo a café 

Planta Primaria # 2 claro de baja densidad sin 
sdlidos en suspensién ni 

sedimentables. 
11E Tratamiento Merox de gasolina} Una sola fase ligeramente 

de FCC viscosa de color negro a café 
obscuro. 

TB 907 | Tanque de almacenamiento de! Dos fases, una superior de 
A/B sosas gastadas. hidrocarburo ligero de color 

amarillo, la fase inferior es 
viscosa y de color café rojizo a 

negro. 

T. a4 ENCIA DE LAS MU! D REFY “MI ” DE i 

MUESTRA PROCESO APARYENCIA 

11E Tratamiento Merox de Una sola fase ligeramente 
Gasolina de FCC 1 viscosa de color negro a café 

obscuro 
138 F Prelavador caustico de Liquido de color amarillo a 

Tratamiento Oximer de café con sdlidos negros en la 
Gasolina de FCC 2 superficie 

139 F Tratamiento Oximer de la Fase superior de 
. hidrocarburos ligeros con fase 

gasolina de FCC 2 inferior de color negro y muy 
viscosa. Olor penetrante. 

TV 100 Mezcla de sosas gastadas Fase superior de 
hidrocarburos ligeros con fase 
inferior viscosa de color café 

rojizo     
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Caracterizaciones fisicoquimicas 

¢ Determinacién de pH 

La determinaci6én de pH se efecttta con el] método ASTM D 1293- 84, 

Standard Test Methods for pH of Water . 

Este método cubre la determinacioén del pH con un potenciémetro, usando 

como sensor un electrodo de vidrio. Se puede usar tanto para mediciones 

precisas de laboratorio, como para mediciones continuas o de rutina. 

El medidor de pH y los electrodos asociados se estandarizan contra 

dos soluciones buffer de referencia que engloban el pH estimado de la 

muestra. 

e Peso especifico 

Para este fin, se utilizaron 2 métodos: 

Peso en balanza analitica de un volumen conocido, y el método ASTM 

D 1298-85 Standard Practice for Density, Relative density (Specific 

Gravity), or API Gravity of Crude Petroleum and Liquid Petroleum Products 

by Hydrometer Method. 

Con ésta practica se cubre la determinacién en el laboratorio, por 

medio de un hidrémetro de vidrio, de la densidad, densidad relativa 

(gravedad especifica), o gravedad API del petréleo crudo, productos del 

petrdleo, o mezclas de petréleo y productos no petroliferos manejados 

normalmente como liquidos, y con una presién de vapor Reid de 26 Ib (179 

kPa) o menor. Los valores se miden con un hidrémetro a temperaturas 

adecuadas, las lecturas de densidad se corrigen a 15 °C, y las lecturas de 
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densidad relativa (gravedad especifica) y de gravedad API se corrigen a 60 

°F, por medio de Tablas Estandar Internacionales. La prueba consiste en 

poner la muestra en una probeta de tamafio adecuado al hidrémetro cuya 

escala contenga la densidad aproximada de la muestra. Se introduce el 

hidrémetro de tal manera que flote en la muestra, quedando la superficie 

de la muestra cortando la escala del hidrémetro. Se lee el valor de la escala 

y ja temperatura de la muestra. Se hace la correccién para 15 °C, y se 

considera como densidad. 

e Determinacién de alcalinidad total y % gastado (bases débiles) 

Aqui se aplica el método UOP 209-76T Potentiometric Analysis of 

Used Refinery Caustic Solutions. 

Con este método se determinan las bases fuertes, bases débiles (% 

de cAustico gastado) y la alcalinidad total de las soluciones cAusticas de 

las refinerias. El método se aplica tanto a soluciones causticas de 

prelavado, como a soluciones causticas de circulacién de Merox. 

La titulacién de las bases fuertes hasta un punto final en un rango 

de pH de 9 hasta 6 incluye hidréxido de sodio, la mitad del carbonato de 

sodio, la mitad del sulfuro de sodio, alquilmercapturos de sodio y fenolatos 

de sodio. 

La titulacion de las bases débiles desde un pH de alrededor de 6 

hasta un punto final en el rango de 4 a 3 incluye bicarbonato de sodio, 

disulfuro de sodio, naftenatos de sodio y tiofenolatos de sodio {aril 

mercapturos de sodio). 

Las sales de los acidos fuertes, tales como cloruro de sodio, sulfato 

de sodio, tiosulfato de sodio y alquilsulfonatos de sodio, no son basicos y 
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no se titulan. 

La diferencia entre las bases totales (bases fuertes mas bases 

débiles) determinadas por titulacién y la concentracién basica indicada por 

la gravedad especifica es un indicio de las sales de sodio no titulables 

presentes. 

e Determinacién de aceites acidos 

Para esta determinaci6n se utiliz6 el método UOP 743-73T Acid Oils 

in Refinery Caustic by Liberation. Este método consiste en la 

neutralizacién de la sosa hasta un pH de 3 con HCI para asegurar la 

liberacién de los aceites acidos, cuyo porcentaje en peso se determina por 

gravimetria. 

El porcentaje en peso de aceites Acidos se determina con el peso de 

la muestra y el peso de los aceites 4cidos recuperados. 

« Determinacién de sulfuros y mercapturos de sodio 

Estas determinaciones se realizaron mediante el método UOP 209- 

76T Potentiometric Analysis of Used Refinery Caustic Solutions. 

De acuerdo con e] método, se pesa una cantidad de muestra que 

esta en funcién de la cantidad esperada de sulfuros y mercapturos y se 

mezcla con 100 mL de solvente de titulacién. Este solvente mantiene a la 

muestra en un ambiente inerte, evitando la oxidacién de los mercaptanos 

con el aire antes de cuantificarlos. El solvente esta preparado con 

volumenes iguales de alcohol isopropilico y solucién 1 N de hidréxido de 
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sodio y 1% en volumen de hidréxido de amonio. La solucién se guarda en 

atmosfera inerte. 

La muestra se titula con AgNOs3 en solucién alcohdélica 0.1 N 6 0.01 

N dependiendo de la cantidad de sulfuros y mercapturos presentes. Se 

agrega el AgNOs en incrementos de 0.5 mL y cerca del punto de 

equivalencia de 0.2 mL. Se anota el mV y los mL gastados de AgNOs3 en 

cada adicién. En el apéndice se muestran las curvas de titulacién. 

El equipo y material usados son similares a los de la determinacién 

de alcalinidad, solo que se usa un electrodo de ion selectivo Agt/S? de 

marca Phoenix, y el titulante es AgNOs. 

Para cuantificar los sulfuros y mercapturos se emplean las curvas 

potenciométricas de titulacion. Para determinar los puntos de equivalencia 

se traza la grafica de diferencial de voltaje contra diferencial de volumen 

(primera derivada), el maximo determina el punto final o punto de 

equivalencia. 

« Determinacién de fenoles y tiofenoles 

Para esta determinacién se usa el método UOP 262-91 Phenols and 

Thiophenols in Petroleum Products by Spectrophotometry. 

Este método se usa para determinar fenoles y tiofenoles en 

gasolinas, soluciones causticas de refinerias y acidos cresilicos crudos 

generados por estas soluciones. Para este método, el término fenoles se 

refiere a mezclas de fenol, cresoles, xilenoles y otros compuestos fendlicos 

que tipicamente se encuentran en estas muestras. De la misma manera, 
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los tiofenoles se refieren a compuestos analogos de azufre. Para las 

soluciones causticas de refinerias, el rango de deteccién es de 0.01 hasta 

40 % en peso. El espectro de absorcién en ultravioleta de la solucion 

caustica se registra y se usa una técnica de correccién de linea base para 

compensar la absorcién de fondo de la muestra. Se usan las absorciones 

molares promedio para calcular el % en peso de fenoles y tiofenoles. 

4.3.1.3 Deseripcién de reaeciones y equipo. 

Trabajo previo 

Como he mencionado anteriormente, los primeros intentos por 

delinear el proceso de neutralizacién con CO2, en investigaciones 

realizadas anteriormente, proponian la regeneracion de sosa fresca a partir 

de la calcinacién de los carbonatos de sodio formados en la reaccién de 

neutralizacién, el “Na2O” resultante de la calcinacion se hacia reaccionar 

con agua para formar, de esta manera, NaOH. Asimismo, se requeria 

concentrar la solucién de carbonatos, mediante la evaporacién de agua. 

También se recomendaba diluir la sosa gastada para la no-formacién de 

sdlidos durante la reaccién. Por otro lado, no se tenia totalmente definida 

la naturaleza de la solucién de carbonatos formada después de la reaccién, 

y si éstos estaban presentes como carbonatos, o bicarbonatos. 

Estos primeros métodos para tratar las sosas gastadas fueron 

modificados por las siguientes razones: 

° Agua de dilucién 15 
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Actualmente se considera no necesaria la dilucién de las sosas 

gastadas, ya que se comprobé, a partir de los graficos de solubilidad de 

carbonatos de sodio y mediante las reacciones realizadas, que éstos son 

totalmente solubles a la temperatura a la que se lleva a efecto la reaccién, 

el problema se presenta para concentraciones mayores al 40% de 

carbonatos, mismas que no se alcanzan en este proceso. Los sdélidos se 

forman cuando la temperatura de la solucién es menor a los 30 °C. 

Entonces se forma carbonato de sodio decahidratado, de acuerdo a los 

andlisis realizados a los cristales formados. Un inconveniente de utilizar 

agua para dilucién, es hacer que la poca cantidad de organicos presentes 

sea mas dificil de recuperar, que las soluciones regeneradas de sosa estén 

muy diluidas, y que se tenga que utilizar una gran cantidad de energia 

para concentrarlas. 

¢ Sosa fresca a partir de NazO 

Las pruebas realizadas en laboratorio para la generaci6n de sosa fresca 

a partir de la calcinacién de carbonatos, no cumplieron con la calidad de 

sosa requerida. Al hacer los andlisis de la sosa regenerada, se comprobdé 

que seguia siendo, en su mayoria, carbonato de sodio. Por otro lado, 

durante una asesoria técnica con un fabricante de hornos, se comento la 

dificultad de tratar con el 6xido de sodio, y recomendé optar por la 

reaccion de caustizacion de carbonatos mediante hidréxido de calcio. 

Reacciones. 

Las primeras 7 reacciones de neutralizaci6n de sosas gastadas con 
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COs, fueron hechas a nivel micro, con cargas no mayores de | kg. 

Neutralizacién 

La muestra de sosas gastadas se pesa y posteriormente se hace 

reaccionar en un matraz de bola de 3 bocas, a una temperatura promedio 

de 60°C, burbujeando CO2, de manera continua, durante el transcurso de 

la reaccién. La alimentacién de CO2 cuenta con un distribuidor del gas, 

para permitir una mayor area de contacto entre la fase gaseosa y la fase 

liquida. El CO2 utilizado es de un 99.9% de pureza. Debido a que durante 

la reaccién se forma H2S, que sale del sistema de reaccién, fue necesario 

implementar un sistema de lavado para los gases generados de la reaccién. 

Dicho sistema consiste en hacer burbujear los gases de salida del reactor 

en dos columnas en serie que contienen hipoclorito de  sodio, 

posteriormente, los gases remanentes se queman en un mechero tipo 

Bunsen. 

nee = 

Mn * rotdmetro 

SOL 

    

     
    

     

  

  

Electrodo Termdmetra 

de viorio 

xX 
Fig. 4.1 Reaccién de neutralizacién a nivel laboratorio 

  
    

    

  ie) 

3 
O       

  

Potenaametra 
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Una vez que se concluye la reaccion, la muestra final, se vuelve a 

pesar, con objeto de determinar la cantidad de masa ganada después de la 

reaccion por la formacién de carbonatos. 

Las mediciones que se hacen durante el transcurso de la reaccién 

son las siguientes: 

‘TEMPERATURA.- Se corrobora que la temperatura se mantenga alrededor de 

los 60°C, tomando acciones pertinentes en cuanto se presente un cambio 

considerable. 

TIEMPO DE REACCION.- Se tiene un control del tiempo de ja reacci6n, y de la 

toma de lecturas y muestras desde el principio hasta el término de la 

reaccion. 

PH.- Se tom6 como el parametros que indica cuando se podia considerar 

por concluida la reaccién. Las lecturas tanto de temperatura como de pH 

se tomaron cada 5 minutos. Cuando la variacién en pH fue practicamente 

constante, la reaccién se da por terminada. Esto sucedié alrededor de 8.5 

y 8 de la escala de pH. 
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Manipulacién de variables. 

e Alimentacién de diéxido de carbono. 

Con objeto de conocer el comportamiento de la reaccién, uno de los 

parametros que se vari6, fue el flujo de gas alimentado a la reaccion. Con 

el se determiné la cantidad 6ptima de COz2 alimentado. 

Se llev6 a cabo la variacion de este parametro, basados en la 

siguiente hipGtesis: 

“A mayor flujo alimentado de COz menor sera el tiempo de reacci6n, 

hasta Hegar a un momento en que la variacién en el tiempo de reaccion 

sea minima” 

EI caiculo del flujo éptimo de gas alimentado, se basa en la cantidad 

total de COz2 utilizado para la conclusién de la reaccién. 

Separacion de fases 

La separacién de la fase organica (Acidos cresilicos) y Ja fase acuosa 

(carbonatos}, se hace con ayuda de un embudo de extraccién. Una vez que 

se realiza la separacién, se pesan cada una de las fases resultantes de la 

misma. 

A la fase acuosa se le determina la densidad, % de gastado, pH y 

contenido de fenoles. 

En cuanto a la fase organica, se le determina la densidad, 

viscosidad, y se analiza por medio espectroscopia de masas. Otro trabajo 

de tesis contempla la elaboracién de resinas de tipo fendlico a partir de 

esta fase. 
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Reaccion de caustizacién. 

Para realizar esta reaccién, es necesario calentar la solucién de 

carbonatos, por arriba de los 40 °C de preferencia a 90°C, y hacerla 

reaccionar con un exceso de hidréxido de calcio, agitando continuamente. 

Es importante agregar dicho exceso, ya que se trata de una reaccién 

reversible. Posteriormente la solucién resultante, fue filtrada, para separar 

los carbonatos de calcio formados de Ja solucién de sosa regenerada. 

Para la sosa regenerada se hicieron andlisis de pH, alcalinidad total, 

% de gastado, para comprobar que se estaba obteniendo una sosa libre de 

carbonatos, asi como la calidad y concentracién de la misma. 

Ca(OH), 

Solucicn de 
carbonates 

Agtador 

  

ZOO Mantilla 

de catentamenta 

y agitecion       

Fig, 4.2 Reaccién de caustizacién con equipo de laboratorio 

Calcinacién de carbonatos 

La calcinacién de los carbonatos de calcio, para formar d6xido de 

calcio, no se realiz6 en laboratorio, debido a que no se cuenta con el 

equipo necesario para alcanzar las temperaturas requeridas por esta 
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reaccion. 

Concentracién de sosa regenerada. 

La sosa regenerada durante el proceso de caustizacién fue 

concentrada, y al agua obtenida de la evaporacién, se le hicieron pruebas 

para examinar la cantidad de fenoles y tiofenoles que pudiesen estar 

presentes. 

4.3.2 Escala semiplieto 

Una vez hechas varias pruebas a nivel laboratorio, se procedié a 

hacer la reaccién de neutralizacién en un equipo que acepta una mayor 

carga, presién, mejor control de la temperatura, y mayor dispersion del gas 

en el liquido, promovida por el impulsor del reactor. 

Cada una de las pruebas realizadas a nivel semipiloto constituye un 

tratamiento completo, que inchiye la reaccién de neutralizacion, 

separacién de las corrientes acuosas, organicas, y el proceso de 

regeneracién y concentracién de la sosa. 
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Fig. 4.3 Equipo para reaccién de neutralizacién a nivel semipiloto. 

Cuando el tanque lavador de gases Acidos, colocado en serie con el 

reactor, estuvo disponible, se procedié a realizar una prueba hidraulica, 

manteniendo condiciones de operacién en nivel superior a las requeridas. 

En lugar de CO2 se utiliz6 aire comprimido para presionar el sistema y 

comprobar la posible existencia de fugas en el sistema. 

Las condiciones de operacién utilizadas para esta prueba hidraulica 

fueron las siguientes: 

  

P nan = 5 kgficrn” Temp = 70-100 °C 

Q prom = 8 Limin 8 yeace = 1.8 horas 
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De manera paralela, se prob6é el sistema de dispersién del gas 

alimentado, constituido por un distribuidor con salidas menores a 1 mm 

de diaémetro y un agitador mecanico con velocidad superior a 850 r.p.m.; 

se comprobé que las aspas micronizaran las burbujas de gas dentro del 

reactor. 

El sistema puede ser considerado como un reactor de tanque agitado 

(STR), de caracter semicontinuo. Este tipo de reactores, proporciona una 

mayor area interfacial de contacto que de la que puedan obtenerse con 

otros modelos de reactores gas-liquido. 

Las cargas procesadas en este reactor, fueron 3 veces mayores a las 

procesadas a nivel laboratorio, no se utiliz6 agua de dilucién, ademas de 

que la reaccién se lievé6 a cabo a una mayor presién (3 kgf/cmz2), lo que 

favorecié la absorcién de COz durante la reacci6n. 

4.3.3 Resultados 

4.3.3.1 Caracterizacion 

En la siguiente tabla se muestran los resultados de las pruebas de 

caracterizaci6n aplicadas a las distintas muestras recolectadas: 
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TABLA 4.4 CARACTERIZACION DE LAS DIFERENTES MUESTRAS DE. REACCION 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

                      

4 TW-100 4.153 13.40 45.3 44.99 54.69 1.98 1.64 5.80 

2 4139-F 1.182 13.57 33.4 19.28 57.88 46.16 43.95 4.38 

3 139-F 1.170 13.35 32.3 10.91 32,26 25.91 4.59 

4 Tv-100 4.157 13.10 23.5 9.31 34.62 20.36 437 

5 139-F 1.253 13.78 26.6 22.37 24.19 12.16 43.22 0.14 

6 139-F 1.170 13.60 34.7 23.21 55.32 19.97 6.81 

Z 11-E 4.061 13.62 15.8 6.55 14.29 5.76 0.53 

8 TIE 4.242 13.06 114 7.47 42.87 477 2.13 9.00 

9 Tv-907 1.109 13.60 10.5 7.04 18.18 2.29 0.24 0.10 

) 44-F 4.121 43.42 2.44 6.54 61.36 2.39 0.89 2.27 
  

4.3.3.2 Reacciones. 
  

Los siguientes 2 graficos nos muestran la variacién del pH con 

respecto al tiempo. Esta disminucién en el pH en un factor que nos indica 

el progreso de la reaccién, asi como la conclusion de la misma, lo cual 

sucedié entre 8 y 9. 
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De los graficos 4.1 y 4.2, podernos observar que las reacciones a 

nivel semipiloto concluyeron en un menor tiempo que las reacciones a 

nivel laboratorio, esto se debe a que el drea interfacial de contacto gas- 

liquido fue mayor a nivel semipiloto, fomentada por una mayor dispersién 

del gas. 

Consumo de CO2 

Los siguientes graficos fueron elaborados para determinar el 

comportamiento de la reaccién al variar el flujo alimentado de COa, y 

comprobar la hipétesis anteriormente planteada, asi como calcular la 

relacién optima de gas alimentado por el tiempo de reaccion, lo que viene 

siendo el consumo total de CO2. 
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En el grafico anterior, se puede observar, que conforme se aumenta 

el flujo de CO2 alimentado, disminuye el tiempo de reaccién, hasta cierto 

punto, la variacién es minima. Este comportamiento, se puede apreciar 

mas claramente en el grafico 4.4, que corresponde a las reacciones 

realizadas a nivel semipiloto. 
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De los graficos precedentes, obtenemos que el flujo de COs 

alimentado es inversamente proporcional al tiempo de duracién de la 

reaccién. Sin embargo, esta relacién no nos dice cual es el flujo éptimo de 

CO: alimentado. 
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Si graficamos, consumo total de COg (flujo alimentado x tiempo de 

reaccién} VS Flujo de CO2 alimentado, la grafica presenta un punto 

minimo, el cual representa el menor consumo total de CO2 para el flujo 

alimentado éptimo. Este punto se puede observar en los graficos 4.5 y 4.5 

mostrados a continuaci6n: 

Grafico 4.5 Relacién éptima. Nivel laboratorio. 
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Grafico 4.6 Relacién éptima. Nivel semipiloto. 
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De estos graficos, podemos observar, que para flujos menores a 1.0, 

el consumo total de COz aumenta rapidamente, consecuencia de que el 

tiempo total de reaccion también aumenta. Por este motivo es 

considerable mantener un margen de seguridad, por arriba del flujo 

éptimo, para no caer en este problema. Un margen aceptable para el valor 

de flujo 6ptimo estara entre (1.3-1.7 g/(minxkg"*}}. 

« Los datos estan basados en 1 kg de sosa gastada. 
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Reaccién de caustizacién 

Los resultados derivados de la reaccién de caustizacién, para cada 

una de las muestras reaccionadas, se muestran en la siguiente tabla.: 

Tv-100 14.99 54.69 

430-F 19.28 53.88 

139-F 40.91 32.26 

TV-100 9.31 34.62 

139-F 22,37 24.19 

139-F 23.21 55.32 

11-E 6.55 14.29 
AE 7Al 42.87 

Tv-907 7.04 18.18 
44-F 6.51 $1.36 

  

1 

2 

3 
4 

5 

6 

7 

8 

9 
10 

TABLA 4.5 DATOS OBTENIDOS PARA LA REACCION DE CAUSTIZACION 
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5 _INGENIERIA CONCEPTUAL 

5.1 Bases pe DiseNo 
  

En este documento se fijan los lineamientos dentro de los cuales se 

basa el disefio para el tratamiento de sosas gastadas mediante COz. 

5.1.1.1 Generalidades 

La planta de tratamiento de sosas gastadas estara disefiada para 

tratar el efluente de sosas gastadas almacenados en el tanque general TV- 

907 localizado en la plata de tratamiento de sosas gastadas de Ja Refineria 

Ing. Antonio M. Amor en Salamanca, Gto. 

Actualmente este efluente es mandado directamente a quemadores, 

sin ningiin tratamiento previo. 

E] disefio de esta planta, propone el tratamiento de este desecho, 

mediante la neutralizacién con COz y la regeneracién de sosa fresca 

utilizable por otros procesos. 

3.1.1.2 Datos Generales, Localizacién de fa Planta y comunicaciones 

  

  

  

  

Localizaci6n: Refineria Ing. Antonio M. Amor. 

Ciudad: Salamanca 

Estado: Guanajuato 

Pais: México 

Altura sobre el nivel del mar: 1723 m 
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5.1.1.3 Datos meteoroldgicos 

a: Temperatura 

Maxima extrema 

Promedio de maxima 

Promedio anual 

Minima extrema 

Promedio de minima 

Promedio del mes mas frio 

b: Precipitacién Pluvial 

Horaria maxima 

Maxima en 24h 

Promedio anual 

ec: Atmoésfera 

Presién barométrica 

d: Viento 

Direccién de los vientos dominantes: 

Direccién de los vientos reinantes: 

Velocidad media: 

Velocidad maxima: 

e: Humedad Relativa. 

Maxima 

Minima 

Ingenieria Conceptual 

43. °C 

23. °C 

21. °C 

13°C 

14.3 °C 

96 mm 

100. mm 

700.9 mm 

0.85 atm. 

de EaQO 

de NE a SO 

2a6m/s 

39 m/s 

100% a 27 °C 

7% _ a 12°C 
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5.1.1.4 Capacidad y fiexibilidad 

« Capacidad de la planta. 

Capacidad normal 69 barriles por ciclo 

Capacidad minima 60 barriles por ciclo 

No. Maximo de ciclos al dia 1 

¢ Previsién para ampliaciones futuras. 

No se prevén ampliaciones futuras. 

¢ Flexibilidad para operar con diferentes cargas 

La planta esta disefiada para operar con diferentes calidades de 

Sosas Gastadas. 

5.1.1.5 Condiciones anormales 

La planta debera seguir operando bajo las siguientes condiciones 

anormales: 

Falla de energia eléctrica No X_ Si 

Falla de vapor No X. Si___ 

Falla de agua de enfriamiento No x. Si__ 

Falla de aire de instrumentos No X_ Si 
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La caracterizacién promedio de la alimentacién de sosas gastadas 

para disefio es la siguiente: 

pH 13 
Peso especifico 1.13 

Acidos cresilicos 10% 

Sosa Total%en peso 18% 

NaOH libre 9% 

Grasas y Aceites 445 ppm 

5.1.1.7 _Especificacién de productos 

La sosa generada dentro de la planta tendra las siguientes 

  

  

  

      
  

especificaciones 

Sosa de caustizacién Sosa concentrada 

NaOH total 12% 24% 

NaOH libre 12% 24% 

Densidad 1.134 1.267 

La sosa concentrada sera almacenada para su_ posterior 

distribuci6n. 
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5.1.1.8 Agentes quimicos 

« Materias Primas 

Ingenieria Conceptual 

Condiciones requeridas en limites de bateria. 

Coz 

Forma de alimentacién 

Temperatura 

Presi6n minima 

Cantidad requerida 

Ca(OH)2 

5.1.1.9 Servicios auxiliares 

e Vapor de media 

Calidad 

Presién 

Temperatura 

Fuente de suministro 

Abastecimiento requerido 

Por PEMEX 
Ambiente 

2.5 kg/cm? 

16,2 kg/min 

Reposicién 

Saturado 

19.3 kg/cm? 

209.7°C 

PEMEX 

650 kg/h 
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« Agua de enfriamiento 

Calidad De torre de enfriamiento 

Abastecimiento 665.3 1/min 

Temperatura 32 °C 

Presi6én 3.5 kg/cm? 

Temperatura de retorno 43 °C max 

Presién de retorno 2.4 kg/cm? 

¢ Agua para servicios 

El agua para servicios y uso sanitario sera agua asentada y clorada 

proveniente de limites de bateria via tanque elevado, con las siguientes 

condiciones: 

Presién de Suministro 3.5 kg/cm? 

Temp de suministro ambiente 

¢ Agua Potable 

El agua potable sera suministrada en garrafones. 

e Agua contra incendio 

Sera suministrada por PEMEX en L.B. a 10 kg/cm? y temperatura 

ambiente en la cantidad requerida.



Capitulo V 
  

Ingenieria Conceptual 

e Energia eléctrica 

PEMEX suministrara la energia ‘eléctrica necesaria a través de 2 

alimentadores y con las siguientes especificaciones: 

Tension, Volts 1380 / 4160 / 480 /220 

No. de fases: 3 

Frecuencia 60 Hz 

Factor de potencia min: 0.85 

Acometida Subterranea 

Alimentacién 

Instrumentos 120 Volt, 1 fase 

« Aire de praceso 

Proporcionado por compresor dentro de limites de bateria 

Presién 10.2 kg/cm? 

Potencia 50 HP 

e Aire para instrumentos 

* Presion 7.0 kg/cm? 

Temperatura de rocio -20 °C 

Impurezas (fierro, 

Aceite, etc.): Ninguna 
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Capacidad extra 

Requerida Ninguna. 

« Inertes 

No aplica 

« Combustibles: 

Gas natural 

Cantidad requerida 0.4 kg/min 

e Teléfonos. 

El criterio de la comunicacién externa e interna de la planta sera 

definide por PEMEX 

§.1,1.10 Residuos, 

« Agua generada en proceso 

El agua derivada de este proceso estarA a disposicién para su 

reutilizacién o posterior tratamiento. 

¢ Gases de reaccién y combustién 

Estos gases seran enviados a quemador por medio de una linea 
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independiente. 

5,2 DESCRIPCION DEL PROCESO 

La planta de tratamiento de sosas gastadas estara disefiada para 

tratar una alimentacién de 60 barriles por dia de este desecho. 

De acuerdo con las operaciones principales que componen este 

proceso, podemos agrupar la planta en 5 secciones: 

Seccién de recepcién y alimentacién 

Secci6n de neutralizacién 

Seccién de caustizacién 

Seccién de filtrado 

Seccién de calcinacién 

an
n 

P
w
 

Seccion de concentracién de sosa regenerada 

5.2.1 Seeclén de recepciony alimentacién 

El efluente de sosas gastadas proveniente de diversas plantas de la 

refineria es recibido en limites de bateria a 38 °C y presi6n atmosférica, y 

almacenadas en los tanques de almacenamiento de sosas FV-907 A y B 

con capacidad de 500 barriles cada uno. Posteriormente una corriente de 

sosas gastadas es alimentada al separador de placas corrugadas FE-901, 

el cual tiene como propésito el eliminar una porcidn de las grasas y aceites 

contenidos en las sosas gastadas. Las grasas y aceites son removidas con 

la bomba GA-906/R y enviadas al tanque de almacenamiento de organicos 

FV-902. 
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§.2.2 Secclén de neutralizacton. 

Las sosa gastada resultante del separador de placas corrugadas, es 

alimentada al reactor de neutralizacién R-901, un reactor semicontinuo 

agitado provisto de un serpentin de calentamiento interno. La corriente es 

calentada hasta alcanzar una temperatura de 60 °C, es entonces cuando 

se comienza a alimentar CO2 proveniente de limites de bateria a 

temperatura ambiente y 2.5 kg/cm? de presién, hasta que se alcance un 

pH entre 8 y 9, lo cual sucede alrededor de 1 a 1 % horas. Los gases de 

salida del neutralizador seran enviados a quemador, a través de una linea 

independiente. La fase acuosa y fase organica son removidas por la parte 

inferior del reactor de neutralizacién a través de la bomba GA-902/R. La 

fase acuosa que es la primera en salir del neutralizador, es alimentada al 

reactor de caustizacion R-902. La fase organica resultante de la 

neutralizacién es enviada al tanque de almacenamiento de organicos 

FV-902, después, se envia junto con las grasas y aceites provenientes del 

separador de placas corrugadas, fuera de limites de bateria por la bomba 

GA-907/R para ser inyectadas al loop de combustoleo. 

5.2.3 Secclén de caustizaclén 

La regeneracién de sosa fresca a partir de la fase acuosa, compuesta 

principalmente de carbonatos, se hace reaccionar en el reactor de 

caustizacion R-902, el cual es un recipiente abierto, agitado, con serpentin 

interno de enfriamiento. A este reactor se le agrega el 6xido de calcio, 

obtenido de la calcinacién de los carbonatos de calcio, con ayuda de un 

elevador de sélidos U-901. La reaccién se lleva a cabo a una temperatura 

de 95 °C. La agitacién es necesaria para mantener suspendido el 

carbonato de calcio precipitado. Asimismo, el enfriamiento se requiere ya 

eS’a ESS OND REBE 
SAUR BE GA BIBL WT ERA 
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que la disoluciOn del oxido de calcio genera una gran cantidad de calor, 

mismo que debe ser removido para que no se evapore agua. 

§.2.4 Secclén de filtrade 

La suspensién resultante de la reaccién de caustizacién, formada 

por carbonatos de calcio y sosa regenerada, es removida mediante la 

bomba GA-914/R, y alimentada al filtro tipo prensa F-901 con una 

diferencia de presion de 7 kg/cm?. El filtrado (carbonatos de calcio), es 

removido mediante una banda para transportar sdlidos, y alimentada al 

horno rotatorio RK-901. La solucién libre de sélidos forma la alimentacién 

del concentrador EV-901. 

5.2.5 Secclén de catcinactén 

Los carbonatos de calcio resultantes del proceso de filtracién, son 

alimentados al calcinador RK-901, el cual es un horno de tipo rotatorio, 

mismo que funciona con una mezcla de gas natural, proveniente de limites 

de bateria, y aire, proporcionado por el compresor JC-901. La 

temperatura de reaccién sera de 1000 °C. El paquete para calcinacién 

cuenta con ciclén, bolsa de polvos, lavador de gases e intercambiador de 

calor. El éxido de calcio resultante es transportado mediante la banda 

C-902 hacia el elevador de sdlidos RK-901 y posteriormente alimentados al 

reactor de caustizacién R-902, 

5.2.6 Secctén de concentracion de sosa ragenerada. 

En esta seccién se evapora la solucién de sosa fresca proveniente del 

filtro F-901, mediante la utilizacién de un evaporador de tipo de tubo largo 
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vertical EV-901. El vapor resultante de la reaccién es condensado y 

subenfriado hasta 70°C mediante agua de enfriamiento por el cambiador 

de calor EA-905. El agua condensada de esta manera es alimentada 

mediante la bomba GA-909/R al tanque de almacenamiento de agua 

FV-903, del que posteriormente se envia fuera de limites de bateria 

mediante la bomba GA-911/R. La solucién de sosa concentrada se 

bombea hacia el tanque de almacenamiento de sosa fresca FV-906 y 

posteriormente enviada fuera de limites de bateria por la bomba 

GA-906/R. 

5.3 SELECCION Y DIMENSIONAMIENTO DE EQUIPO PARA ESTIMACION DE 

cosTos. 

Una estimacién preliminar del costo de un equipo sdélo requiere que se 

especifiquen unas cuantas caracteristicas del mismo. Las correlaciones de 

costos de equipos estan basadas en estas caracteristicas claves, las cuales 

incluyen: 

1. Clasificacién de equipo: En el caso de intercambiadores, por ejemplo, 

las especificaciones de disefio nos preguntaran si se trata de un 

intercambiador de coraza y tubos, calandria de tubo vertical, doble 

tubo, o muchos otros tipos posibles de configuraciones. 

2. Criterio de tamafio: Puesto que los datos de costos reportados estan 

basados en un escalamiento a base de exponentes, requerimos conocer 

la magnitud de la propiedad principal del equipo, la cual puede 

expresarse en unidades de volumen, area, calor, potencia, etc., 

dependiendo de la clase de equipo de que se trate. 
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3. Condiciones de operacién extremas: Estas especificaciones son 

necesarias, por lo general, para conocer algunas caracteristicas 

particulares del equipo que lo hagan resistente para una operacién y 

condiciones especificas. Estas condiciones a especificar, generalmente 

son la temperatura y presién de disefio. 

4. Materiales de construccién: Esta es otra de las especificaciones que 

se debe establecer para la estimacién del costo del equipo, ya que éste 

puede variar considerablemente, dependiendo dei material requerido 

para la construccién del equipo. 

Durante la estimacién preliminar de costos se pueden utilizar 

métodos heuristicos aproximadoes para el disefio del proceso, estos son 

criterios de disefio que nos serviran para poder llegar rapida y 

confiablemente a la especificacién del tamafio o arreglo de un equipo. 

Estos métodos son indispensables durante las etapas de una evaluacién 

econdmica preliminar, ya que ahorran tiempo, y hacen una caracterizacion 

de las dimensiones del equipo, alin en ausencia de suficientes datos para 

el proceso. Asimismo, este primer disefio preliminar, puede servir como 

guia para un disefio final de equipo en las Ultimas etapas del desarrollo del 

proyecto. 

Las memorias de calculo para el disefio de los equipos se encuentran 

en los ANEXOS. 

82



Capitulo V 
  

  

Ingenieria Conceptual 

&.4 LISTA DE EQUIPO 

BOMBAS 

Flujo 

TAG SERVICIO min mh P(kg/em 7) HP, 
GA-902/R SOSA NEUTRALIZADA 189.17 11.35 4 2 
GA-903/R SOSA LIBRE DE GRASAS Y ACEITES 189.17 411.35 4 5 

GA-S06/R ——ACEITE SEPARADO. 1.89 0.41 7.18 43 
GA-907/R — ORGANIGOS A COMBUSTOLEO 4.50 0.27 43 42 

GA-908/R SOSA CONCENTRADA 189.17 44.35 4 5 

GA-909/R AGUA DESTILADA 69,60 4.18 1.28 5 
GA-S14/R = AGUAA TRATAMIENTO 166.67 40,00 4 4.5 

GA-@14/R BOMBA PARA FILTRACION 30,00 1.80 10 3 

CAMBIADORES DE CALOR 

Area de transferencia 
SERVICIO Q (Mkecalfnr) mm 
SERPENTIN CALENTADOR R-904 104.3 1.33 

SERPENTIN ENFRIADOR R-902 199.59 17.3 

EVAPORADOR EV-801 293.4 3.6 

PA-901 AIRE DE PROCESO 4.593 m? std/min P=40.2 kg/cm? 
30 HP 

TANQUES DE ALMACENAMIENTO Y REACTORES 

TAG SERVICIO DIMENSIONES CAPACIDAD 

we Barriles 
FY-902 TQ, DE AC. SULFURICO T-T= 2.134 5.61 35.27 

Di= 4.829 

FV-903 TQ. DE ORGANICOS RECUP. T-Te 32 1891 118.94 

Di= 2.743 

FV-905 TQ. DE SOSA TRATADA JT-Ts= 2.134 5.61 35.27 

Di= 4.829 

FV-906 TQ. DE TURBOSINA J-T= 32 1494 93.96 

Di= 2.438 
FV-907 A/B TQS. DE CARGA-SOSAS T-T= 4877 80.07 503.61 

Di= 4.572 
FE-901 FOSA SEPARADORA DE PLACAS L= 2.286 9.56 60.13 

A= 4.372 

H= 3.048 
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R-901 T-T= 3.91 15.44 97.11 
Di= 2.134 

R-902 T-T= 2.591 9.27 §8.29 
Di= 2.134 

FO-01 FOSA COLEC. DESFOGUES = 2 480 30.19 
= 2 
= 1.2 

MANEJO DE SOLIDOS Diametro (m) 
interno Externo 

RK-901 HORNO ROTATORIO 0.47 0.66 
Largo (m) Q (Mcal/hr) T(op) °C 

4.27 387 4000 

Area mo? AP (psi) 
F-901 FILTRO PRENSA 26.8 400 

Longitud (m) 

C-901 ALIMENTACION SOLIDOS A HORNO 13 

C-902 REMOCION DE SOLIDOS DE HORNC 43 

U-901 ALIMENTACION DE SOLIDOS AR-90 3 

5.5 DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO 

En la siguiente hoja se muestra el diagrama de flujo de proceso para 

el tratamiento propuesto. 
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5.6 BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA 

. 1 2 3 4 5 6 7 8 
Corriente 

Alimentacion 

de sosas CO, 
Descripcion gastadas a | afimentado Sosa Gases de Grasas y Organicos Fase acuesa Producto de 

reactor areactor | Neutralizada{ _ salida aceites | de reacci6énia caustizacién{ Caustizacién 

Flujo (ke/ciclo) 40779 11211 4.88] 1132 10079 11634| 

[Flujo de lig(m3/ciclo) 9.54) 9.75 0.005; 1.09) 8.69 10.30 

Barriles/ciclo 60.00) 61.31 0.03 6.85) 54.65) 64.76) 

[Flujo de gas (kg/min) 16.17 8.98 

{Flujo de gas(m’/min) 3.66! 227 

Densidad(kg) 4.43 0.00441 1.45 §,0039} 09 1.04) 4.16: 1.73) 

jFemperatura °C. 38.0] 30.0 60.0 60.0) 38.0) 60,0 60.0) 96.9 
Presion manometnca 

(kg/m?) 4.0) 25) 0.3 1.0) 72 4.0 4.0 0.3 

. 10 11 12 13 44 15 
Corriente 

sae Agua de Sosa Sélidos a Gases de 

Deseripeisn Sosa Fitrada concentvador Concentrada ealcinaci6n Combustién | Fase orgdnica 

Flujo (kg/ciclo) 9543 3181 6362) 2091 1137 

Flujo de tig(m3/ciclo) 8.45 3.418 5.01 1.09 

Barriles/ciclo 53.12 20.01 34.57 6.87 

Flujo de gas (kg/min) 8.05 

Flujo de gas(m*/min) 7.80) 

IMensidadéke/) 1.13 1.00; 1.27 0.00103 1.040 

‘Temperatura °C 90.0 95.0 95.0 90.0 1006.0 40.0 

Presion manomeétrica 

&cg/om*) 3.0 0.0 02 10.0 0.3               
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. 17 19 20 21 22 
Corriente 

oy Aire de Aire para 

Descripei6n cad enfriamiento calcinacion Gas natural | Aire a presién 

IFiujo (kg/ciclo) 1555 

Flujo de lig(m3/ciclo) 

Barriles/ciclo 

IFlujo de gas (kg/min) 6.9090) 0.402} 0.00} 

Finjo de gas(m°/min) 0.6040 

[Densidad(kg/1) 0.04144 

ITemperatira °C 300,0' 60.0) 60.0 30.01 

Presién manométrica (kg/om”) 40.2 10.2' 10.2}   
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6__ EVALUACION ECONOMICA 2135 

La evaluacién econémica es una de las consideraciones dominantes 

del desempefio de un proyecto industrial, hacia su Gltima realizacién: éxito 

o abandono. Muchos proyectos técnicamente exitosos han fracasado por 

que no cuentan con un favorable analisis econdémico. 

Sin embargo, es necesario sefialar que con el proyecto actual no se 

busca un beneficio monetario directamente, ya que se trata de un proceso 

para el tratamiento de un residuo no deseado, por esto se debe destacar 

que el beneficio obtenido se encuentra intrinseco en el tratamiento, se 

trata de un beneficio ecolégico, que si bien no puede ser evaluado, en un 

principio, en términos monetarios, sigue siendo a final de cuentas 

indispensable el aplicarlo. Por esto, todas los tratamientos alternativos 

representan una erogaci6n monetaria para la cual no existira un retorno 

economico, sino ambiental. De esta manera, la comparacién econémica 

entre los diversos tratamientos propuestos, se basara, primeramente, en el 

cumplimiento de los requerimientos técnicos, para posteriormente, 

seleccionar la alternativa mas econdémica en cuanto a inversién y/o costos 

de operacion. 

Independientemente del tamafio o tipo de proyecto, cualquier 

analisis econémico esta basado en 2 conceptos fundamentales: 

1.- La inversién de capital, un inico pago requerido para convertir la 

idea del proyecto en una realidad 

2.- Los ingresos netos del proyecto, una funci6n continua en el 

tiempo que representa los fondos generados por el proyecto menos los 
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costos de operacién del mismo. 

Un analisis econémico del proyecto, involucra la estimacién de estos 

conceptos mediante diversas técnicas de distinta complejidad y grado de 

exactitud, dependiendo de la naturaleza de los resultados que se requieran 

para el desarrollo actual del proyecto, estos dos puntos son combinados 

para generar un criterio del desempefio econédmico. Expresado de forma 

simbélica: 

  

   

  

      

Anolsis de 

la inversion 

Andlsis de 

ingresos netoasi 

  

    

Andlisis econonico 

cet proyecto 

  
  

  

Criterio de 

desempeno 
econdcnica 

  

Fig. 6.1 

6.1 CoNcEPTOS BASICOS 

6.1.1 Evaluacién del desempefio econémico 

Para poder hacer una andalisis de la factibilidad econémica para un 

proyecto, y poder compararlo con otras opciones posibles, es necesario 

basarnos en ciertos criterios de comparacién ya establecidos. Estos 

criterios son: 
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Valor presente neto (VPN) 

Tiempo de recuperacién de la inversién 

Tasa interna de recuperacién (TIR) 

Relacién Beneficio/Costo y/o Costo/ Beneficio     
  

No todos los criterios anteriores pueden ser aplicados para la 

evaluacion econdémica de los procesos de tratamiento aqui examinados, ya 

que al ser mayores los egresos que los ingresos, la inversién nuca es 

recuperada, por lo que la tasa interna de recuperaci6n (TIR), y el tiempo de 

recuperacion no pueden ser calculados. 

Por esta razén, los criterios para la evaluacién del desempefio 

econémico de las distintas alternativas seran: 

VPN, _la inversion total y los costos de operacién. 

6.1.1.1 Valor presente neto 

Cada flujo individual de efectivo, asociado con un proyecto, ya sea 

positivo o negativo puede ser convertido a su valor presente. La suma 

aritmética de todos los valores presentes es el valor presente neto (VPN) de 

un proyecto. 

El valor presente neto se puede calcular con la siguiente formula: 

Fe, 

7“ (1+i)’ 
  VPN = 
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Donde: VPN = Valor Presente Neto 

Fe, = Flujo de efectivo para el tiempo t 

6.2 ESTIMADO DE LA INVERSION DE CAPITAL 

Una vez que el andlisis técnico inicial ha mostrado que la inversién 

puede ser factible, se debe realizar un primer estimado de los costos de 

inversién, seguido del calculo de los costos de operaci6n. 

Los métodos utilizados para la estimacién de la inversién de capital 

estan basados principalmente en analogias de plantas ya existentes. 

Una técnica ya probada para la estimacién de la inversién, es 

subdividir el proyecto en requerimientos dentro y fuera de limites de 

bateria. 

Dentro de limites de bateria.- Denota todas las facilidades requeridas 

para producir el producto deseado. 

Fuera de limites de bateria- Son todas las facilidades que 

nhormalmente no se encuentran localizadas dentro de la planta de proceso. 

Estas incluyen el suplemento de vapor, energia eléctrica, combustibles 

gaseosos, sdlidos o liquidos, agua, aire comprimido, y aire para 

instrumentos. Ademas, este grupo incluye almacenamiento de materias 

primas y productos semiterminados, algunas otras facilidades como 

edificios administrativos, laboratorios, estacionamientos, proteccién contra 

incendios, caminos, plantas de poder, disposicién de residuos. 
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En términos de costos, se debe hacer una tentativa para decidir de 

que orden de magnitud se desea la estimacién de costos. Por supuesto, 

dicho estimado es inexacto, pero mas adelante sera facil decidir si es 

factible hacer un estimado mas preciso. La aproximacién estimada de 

costos de inversién se subdivide en métodos “preliminares”, métodos 

“intermedios” y métodos “detallados’”. 

  

  

  

  

TABLA 6.1 PRECISION DE LOS METODOS DE. ESTIMACION DE COSTOS E INFORMACION REQUERIDA 

Método Informacion requerida Precisi6n 

Preliminar e Bases de disefio +20% a +40% 
« ‘Tipo de proceso 

e Capacidades 

Intermedios ¢ Bases de disefio +15% a +20% 
¢ Costo de equipos 

individuales 
e Balances de materia y 

energia 

Detaltlados e Estimacién  detallada 415% a t7% 
de costos punto por 
punto     
  

6.2.1 Métodes preliminares de estimacton de la Inversion 

Los métodos preliminares nos permiten calcular facilmente el monto 

de la inversi6n con una precision entre t20% y t40%. 

Algunos de los métodos preliminares, para la estimacién del costo de 

una planta, son los siguientes: 
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6.2.1.1 Factor de complejidad 

En este método los procesos son clasificados de a cuerdo a su 

complejidad, como de baja, media o alta complejidad. Los costos de 

inversién dependen del factor de complejidad y de la capacidad requerida 

de la planta, y son determinados mediante datos empiricos derivados de 

otras plantas de proceso. Las unidades auxiliares y de servicios se toman 

a cuenta afiadiendo un 45%. Este método tiene la ventaja de que permite 

un estimado de la inversién de capital en las primeras etapas del proyecto 

cuando sdélo existe poca informacién disponible. 

6.2.1.2 Relaciones de productividad 

Este método permite estimar costos sin informacién del proceso, 

nicamente utilizando informacién disponible en el mercado, tal como 

precio del producto y volumen de ventas. 

Basados en plantas existentes, la relaci6n de productividad se 

determina dividiendo la ganancia anual, entre los costos de inversi6n. 

Una relacién de productividad determinada estadisticamente y una 

ganancia esperada, son utilizados para estimar el costo de inversion para 

una nueva planta. Las relaciones de productividad para la industria 

quimica estan entre 1.2 y 1.5 Se pueden encontrar varios datos 

estadisticos para plantas individuales, compafiias, o todo un sector 

industrial. 
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6.2.1.3 Coeficientes de escalamiento 

La utilizacion de exponentes de escalamiento (exponentes costo VS 

capacidad}, permite una estimacién de la inversién relativamente acertada. 

Esta técnica esta basada en los costos de planta ya existentes. Los 

exponentes se utilizan para estimar la inversién para el proceso planeado, 

como una funci6én de la capacidad de la planta. 

Algunos costos de inversi6n para plantas de proceso son publicados 

continuamente, y pueden ser usados para una estimacién de costos 

inicial. 

Cuando se utilizan factores de escalamiento especificos, se debe de 

puntualizar que el error en la estimacién crece conforme crece el factor de 

escalamiento. Este tipo de calculos generalmente nos proporcionan 

resultados aceptables para factores de escalamiento de hasta 1:3. 

Ademas, dicho método varia con los avances tecnolégicos y cambios en los 

procesos, equipo, técnicas, etc. 

6.2.1.4 Métodos compcrativos. 

Cuando existen datos disponibles sobre una planta existente, similar 

a la que se planea, los costos de inversién de la antigua planta pueden ser 

obviamente utilizados para calcular el costo de la nueva planta. 

Para esto se requiere de la siguiente informacion: 
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e Capacidad de produccién 

¢ Tiempo de construccién 

e Costos de inversion (dentro y fuera de limites de bateria} 

¢ Localizaci6n 

La inversién dentro y fuera de limites de bateria, es determinada 

utilizando exponentes de escalamiento. La estimacién de la inversién 

fuera de limites de bateria debe, sin embargo, estar precedida por un 

andlisis critico de los servicios auxiliares requeridos. Los resultados son 

adaptados entonces haciendo uso de indices de localizaci6n para ajustar lo 

siguiente: 

¢ Localizacién de la construccién 

e Situacién econémica de la industria 

e Impuestos 

e Mercado 

e Mano de obra 

6.2.2 Métodos intermedios para la estimactén del costo de una planta 

6.2.2.1 Método basado en factores de Lang 

Si el proceso se encuentra bien caracterizado, las capacidades 

requeridas para los hormos, equipo y maquinaria pueden ser especificados 

en diagramas de flujo preliminares. Estas especificaciones cubren los 

puntos principales de la planta, tales como hornos, columnas, filtros, 

reactores, cambiadores de calor, recipientes y maquinaria. El estimador 
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puede determinar los costos para tales equipos u obtenerlos de los 

proveedores. 

Lang utilizé analisis de costos de plantas existentes, para derivar 

factores de multiplicacién que permiten la determinacion de los costos de 

inversion para unidades de proceso dentro de limites de baterias, si el 

costo de los principales equipos se conoce. Estos factores de penden del 

tipo de planta de que se trate. Lang distingue tres tipos de plantas de 

acuerdo al estado de agregacién de las materias primas y productos: las 

que manejan sdlidos, sélidos-fluidos, y las que manejan fiuidos 

unicamente. 

Si los costos para los componentes principales de la planta se toman 

como 100, el costo total de la planta de proceso se puede encontrar 

multiplicanto por 3.1 (para una planta que procesa sdlidos), 3.63 (para 

una planta que procesa sélidos y fluidos), o 4.74 (para una planta que 

' procesa fluidos). 

Existen varias modificaciones al método de Lang, como lo es la 

modificacion de Chilton y Hand, la de Burgert, Miller, entre otros. 

6.2.2.2 Técnica modular de Gurthrie 

Esta técnica, también basada en el método de Lang, es una de los 

mejores métodos de aproximacién que utilizan factores. Primeramente, el 

proyecto es dividido en seis diferentes médulos: 
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Cinco médulos directos: 

e Procesos quimicos 

* Manejo de sdlidos 

¢ Preparacién de sitio 

e Estructuras industriales 

e Servicios auxiliares fuera de limites de bateria. 

Un médulo indirecto: 

e Costos indirectos del proyecto 

Los costos claves para los médulos directos son determinados 

primero. Para el mdédulo de “proceso quimicos”, esto incluye costo de 

maquinaria y equipo. El costo clave de los médulos directos se multiplica 

por un factor que nos da el costo total del médulo. La suma de los costos 

totales de los médulos individuales, nos da el costo de la inversién dentro 

y fuera de limites de bateria. 

Proceso Mone jo de Trobe jo civil 

quinico sdlides 

To ST 
| v 

Costos de 
mddulos 

I 

Coste 
indirecto 

| 

Contingencias 
| 

f2 Fe _ Fe Fa re 
Cantratista 

—-—-»| eg@——— an 
Costa total |[y 

>| 

del proyecto 

Fig. 6.2 Técnica modular de Guthrie para la estimacién del costo de una plata 
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Guthrie propone varios métodos para calicular el costo de equipo 

para un médulo. Los factores de multiplicacién requeridos para esto no 

solo incluyen el tamario del equipo y el material del equipo, sino también 

incluyen efectos indirectos. 

6.2.3 Métodos detallados de estimacién costes de plantas 

6.2.3.1 Cdliculo punto por punto. 

Cuando los métodos detallados de estimacién del costo de una 

planta no nos proveen de la suficiente precisién, la Unica alternativa es 

calcular los costos de inversién punto por punto, algo que se conoce como 

“check list”, en donde cada uno de los componentes individuales de la 

planta de proceso es evaluado. Ademas, se debe especificar el costo del 

equipo y el trabajo de ingenieria que se realiza. 

6.2.4 Inversion para el tratamiento propueste 

El costo total para la integracién del proceso de tratamiento de sosas 

gastadas mediante COzg, sera evaluado con la ayuda de uno de los métodos 

preliminares de estimacién, el método de K.M. Guthrie. Este método es 

aplicable para esta etapa de desarrollo en que se encuentra el proyecto. 

En los anexos se muestra el detalle de la inversion necesaria por 

equipo, para ser integrados a la planta existente, esta inversién incluye 

aspectos como: costo de equipo, materiales de construccién, labor de 

instalacién, costos indirectos, factores de integracién fuera de limites de 

bateria, entre otros puntos. 

98



Capitulo VI 

Evaluacién Econémica 
  

Una vez definidos los costos para la integracién de cada equipo, 

estos son sumados, para componer el total de la inversién requerida por 

este proceso. De tal manera que tenemos los siguientes datos: 

  

R-901 8 117,877 

R-902 $ 91,876 

F-901 $3 41,249 

EV-901 $ 72,432 

RK-901 $ 322,58] 

C-901, C-902, U-901 $ 186,653 

GA-914 $ 6,541 Inversién dentro de 

EA-904 $ 7,566 limite de baterias $846,775 

Integracion 3S 59,274 

Inversion total* $ 906,049 
      

* Cantidades en délares 

6.3 CosSTOS DE OPERACION 

Como he mencionado previamente, uno de los criterios del desempefio 

econémico aplicable en este estudio es el costo de operacién de las 

distintas alternativas. El cdlculo de los costos de operacién esta basado en 

costos de operacién representativos de las industrias quimicas, los cuales 

siguen patrones similares entre ellas. 

Uno de los puntos para este calculo es el consumo de servicios 

auxiliares y materias primas 39 40; 
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UNIDAD | S/Unidad |Unidades/dia| S/dia S/aiio 
Energia eléctrica kW 0.03 320 9.6 $ 3,168.00 

‘Vapor de media ton 9.54 4.32 41.2 $ 13,600.22 

Agua de enfriamiento m 0.028 6.7 0.2 $ 61.91 
Gas combustible MM Btu 2 13.7 27.4 $ 9,042.00 

Total $ 25,872.13 

Materias primas 

UNIDAD | $/Unidad |Unidades/diaj S/dia S/aiio 
CO, ton 10 2 20.0 $ 6,600.00 

Total $ 6,600.00 

Inversi6n $ 846,775 ISBL 
Integraci6n $ 59,274 OSBL 

1 Costo de materias primas $ 6,600 

2 Crédito por subproductos $143,180 

3 Servicios auxiliares $25,872 

4 Mano de obra de operacién 

No. operari: 3 

Shoras $3.38/hr $ 26,770 

5 Suministros de operacién $ 2,677 

6 M.O. Laboratorio de contro! $ 2,677 

7 M.O. de mantenimieto $25,403 

8 Materiales de mantenimiento $25,403 

9 Direccién y supervision de planta $ 8,227 

10 Impuestos y seguros $ 18,124 

11 Depreciacién (15 afios) $ 60,403 

12 Gastos generales 
(Administracién, gastos de ventas ¢ investigacién) $ 7159 

  

{Coste total de produccién anual [$66,133 | 
  

{Costo de operacién unitario por barril (330 dias/aiio) [$s 3.34 | 
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6.4 INGRESOS 

En el caso de que se opte por la comercializacién de la fase organica 

resultante del proceso de neutralizacién, se tendrian ganancias anuales 

representadas en la tabla mostrada a continuacién. En dicha tabia, 

también muestra la ganancia obtenida de la regeneracién de sosa gastada, 

considerada como un subproducto del tratamiento propuesto. 

TABLA 6.4 INGRESOS GENERADOS DE LA. COMERCIALIZACION DE ORGANICOS ¥ REGENERACION DE SQSA FRESCA 

  

Produccién | Precio . 
Ingresos (ton/dia) S/ton $/dia S/afio 

  

              
Sosa regenerada al 

18% 6,36 68.22 $ 433.88 | $ 143,180 

Acidos cresilicos 1.43 176 $ 198.88 | $ 65,630 
  

6.5 VALOR PRESENTE NETO 
    

En la tabla siguiente se muestra el detalle de los flujos de efectivo 

calculado para 15 afios (depreciacién de la planta), a partir de los cuales 

se puede establecer el criterio del VPN para este proyecto. 
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TABLA 65 DETALLE DE FLUJOS DE EFECTIVO PARA EL. CAL CULO DE VPN DEL PROYECTO, 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

                
  

Inflacién anual considerada 20% 

. . Referido al 
Afio inversién | Ingresos Egresos {| Depreciacién | Fiujo Efectivo afio 0 Acumutado 

0 $906,049 1 $ - $ - $ -_ {$ 906,049 |-$ 906,049 |-$ 906,049 

1 $ 65,630 | $ 66,133 | $ 60,403 | $ 59,901 | $ 49,917 -$ $56,132 

2 $ 78,756 | $ 79,359 1 $ 60,403 | $ 39,800 | $ 41,528 {-$ 814,604 

3 $ 94,508 | $ 95,231 | $ 60,403 | $ 59,680 1 $ 34,537 |-$ 780,067 

4 $  113,4091$ 114,277 18 60,403 | $ 59,535 | $. 28,711 |-$ 751,356 

5 $ 136,092 | $ 137,133 | $ 60,403 | $ 59,362 | $ 23,856 |-$ 727,500 

6 $163,309} $ 164,559 1 $ 60,403 | $ 59,153 1 $ 49,310 1 -$ 107,689 

7 $ 195971 }$ 197,471 1$ 60,403 | $ 58,903 | $ 16,439 |-$ 691,250 

8 $ 235,166} $ 236,966 | $ 60,403 | $ 58,603 | $ 13,629 {-$ 677,621 

9 $282,199} $ 284.359 4 $ 60,403 | $ 58,243 | $ 11,288 |-$ 666,333 

10 $ 338,638; $ 341,230) $ 60,403 | $ 57,3111 $ 9,337 [-$ 656,996 

Ley $ 406,366 | S$ 409.477 1 $ 60,403 | $ 57,293 | $ 77 S$ 649,285 

12 $ 487639 |$ 491,372 | $ 60,403 | $ 56,6711 $ 6,356 | -$ 642,929 

13 $ $85,367 | $589,646 | $ 60,403 | $ 55,924 1 $ 5,227 1-$ 637,703 

14 $ 702,201 | $ 707,576 | $ 60,403 | $ 55,028} $ 4,286 [-$ 633,417 

1s $ 842.641] $ 849,091; $ 60,403 | $ 53,953 | $ 3,502 {-§ 629,915 

VPN= S 629,915     
  

El VPN para las demas alternativas puede encontrarse en la seccién de 

ANEXOS. 

6.6 COMPARACION CON LOS DISTINTOS PROCESOS 

Una vez que tenemos evaluados los principales indicadores 

econdémicos para cada una de las diferentes alternativas, podemos 

agruparlios en las siguientes tablas: 
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TABLA 6.6 CRITERIOS DE EVALUACION PARA LOS TRATAMIENTOS PRIMARIOS. 

+ : Costos de | Costo por 
Tratamientos primarios VPN Inversién P 

operacion barril 

|Neutralizacion con CO 2 -$ 577,264 | $ 906,049 | $ 61,921 | $ 3.4 

Incineracion $ $34,802 {$ 119,917 | $ 60,181 | $ 3.0 

Neutr. con CO 2 sin ingres CMI. COM CL2 (siningreso por dodo: | 4 307,644 — 906,049|$ 61,921 | $ 3.1 
| cresiticos) 

Oxidacion Inimeda con aire -§ 3,812,058 | $ 1,358,446 | $ 230,163 { $ 11.6 

Inyeccion en pozos produndos -~$ 8,598,150 | $ - $ 687,852 1 $ 34.7 

Planta existenie ~$ 11,807,018 | $ 3,000,000 | $ 779,369 | $ 39.4             
  

TABLA 6.7 CRITERIOS DE EVALUACION PARA POSTRATAMIENTOS 

  

  

  

  

  

    

Postratamientos VPN Inversion Costos de Costo por 
operacion barril 

Incineracion -$ 834,802 | $ 119,917 | $ 60,181 | $ 3 

Extraccion lig-lig -$ 1,511,078 | $ 692,495 | $ 148,385 | $ 15 

Oxidacién con perdxido de 

hidrégeno -$ 1,736,037 | $ 42,611 1 $ 202,167 | $ 10.2 

Oxidacidén con UV ~$ 1,830,629 | $ 395,000 | $ 124,700 | $ 6.3 

|Adsorcidn con resinas -$ 7,710,439 | $ 24,417 | $ 681,121 | $ 34.4           
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NCL NES 

7.1 RESUMEN 

7.1.1 Evaluacién técnica 

Una vez examinadas las distintas tecnologias existentes para el 

tratamiento de las sosas gastadas, podemos decir que un solo tratamiento 

no es suficiente para alcanzar las concentraciones requeridas en el 

efluente a descargas, se necesitan acoplar 2 0 mas tratamientos para dicho 

fin. 

Ciertos equipos de la planta existente, pueden ser utilizados por el 

proceso que proponemos, tales equipos son principalmente tanques de 

almacenamiento, bombas, y compresores, lo que elimina la necesidad de 

solicitar algunos equipos nuevos para este proceso. 

El unico residuo del proceso de neutralizacién con COz, es el agua 

condensada del evaporador, resultante de la concentraci6n de la sosa 

regenerada, y ésta es alrededor de 20 barriles por dia, lo que viene siendo 

la tercera parte del efluente original. Cabe decir, que esta agua todavia no 

cumple con la concentracién de fenoles necesaria para su descarga, por lo 

que es necesario su tratamiento o reutilizacién dentro de la refineria. Uno 

de los tratamientos, para esta agua, que estan siendo probados en la 

UNAM, con buenos resultados, es la oxidacién con peréxido de hidrégeno. 

De esta manera, los dos tratamientos, la neutralizacion con CO2, seguida 

de una oxidaci6n con perdéxido de hidrégeno se plantean como una 

solucién para el problema del tratamiento de las sosas gastadas. Otra 

posible solucién para la disposicién del agua condensada del! evaporador, 
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segtn la experiencia de Merichem Co. ” $®, que por mas de 40 afios se ha 

dedicado al tratamiento de este desecho, es su utilizacién como agua de 

repuesto para torres de enfriamiento, ya posee un bajo contenido de 

minerales. 

Cabe destacar que una de las dificultades o riesgos técnicos que 

puede presentar este proyecto es el manejo de sdlidos, una tarea debera 

ser evaluada con mayor detenimiento en subsecuentes etapas de este 

proyecto. 

7.1.2 Evaluactén econémica 

Se ha visto que, dado que el tratamiento de las sosas gastadas se 

trata de un proceso indispensable de aplicar, se debe tener presente que el 

beneficio que representa es un beneficio ecolégico, y no econémico. Sin 

embargo, esto no implica, que no se busque el proceso de tratamiento mas 

econdémico. 

El criterio de evaluacién aplicable para este caso es el del Valor 

Presente Neto, el cual nos dira el costo neto (puesto que se trata de un 

valor negativo para todas las aplicaciones analizadas}, a lo largo de 15 

afios, expresado en términos de la moneda actual. Este criterio toma en 

cuenta tanto la inversién, como los costos de operacién, posibles ingresos, 

y la depreciaci6én del equipo a lo largo su periodo de vida util. El criterio 

de VPN nos dice que la opcién a elegir, de distintas alternativas, bajo 

riesgos similares, es aquella que presente un mayor VPN. 

Las tablas 6.6 y 6.7 muestran los datos de VPN para cada una de las 

alternativas existentes en el tratamiento de las sosas gastadas. 

Al examinar estos valores, podemos observar que la alternativa que 

proponemos tiene el mayor de los VPN, lo que la convierte en la opcién 
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mas econémica presentada en este estudio. Esto se debe a que cuenta con 

uno de los mAs bajos costos de operacién, derivados, principalmente del 

crédito obtenido por subproductos. En este caso el subproducto obtenido, 

es la sosa regenerada, lo cual implica un ahorro en el consumo de sosa 

requerida por otras plantas. Por otro lado, en el caso de que se opte por la 

comercializacién de la fase organica, se tendraé un ingreso adicional, algo 

que no sucede en las demas alternativas, y este ingreso influye de manera 

favorable en el Valor Presente Neto del proyecto. 

7.2 RECOMENDACIONES 

Una de las reflexiones resultantes de la evaluacién econémica, es que 

resulta recomendable la comercializacién de los organicos recuperados 

durante la reaccién de neutralizacién, ya que esto disminuira, 

considerablemente los costos totales (alrededor de $60,000 USD por ajio} 

relacionados con la aplicacién de este proceso. 

Utilizar el agua generada por el evaporador, en la dilucién de sosa 

utilizada en otras unidades de la refineria. La sosa que se adquiere, 

generalmente, con un 50 % en peso, y se utiliza en concentraciones 

menores al 20 % en peso, por lo que requiere ser diluida previamente. 

Asimismo, se recomienda evaluar los resultados que se deriven del 

postratamiento con peréxido de hidrégeno aplicado al agua generada con 

el proceso propuesto, este es un estudio que se esta realizado de manera 

paralela a la presente tesis. 

Por otro lado se debera profundizar en el estudio de la reaccién de 

calcinacién de carbonatos, ya sea con el proveedor contactado, o con 

alguna otra alternativa. 
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8 ANEXOS 

3.1 MEMORIAS DE GALGULO DE Eguipg 7**? 

8.1.1 Reactor de neutratizacién 

Durante los experimentos realizados en laboratorio, se observ6 que una 

de las variables controlantes de la reaccién de neutralizaci6n es el area de 

contacto gas-liquide. Uno de los equipos que maximizan esta variable son 

los reactores agitados por medio de impulsores. A continuacién se 

presentan algunos criterios de disefio para este equipo: 

¢ Impulsor: 

Las turbinas de tipo de cuchilla plana son las mas utilizadas 

para la dispersién gas-liquido, el nimero estandar de cuchillas es 6 | 

o 4. Este tipo de impulsor produce gran turbulencia, la cual rompe 

las burbujas. El gas es admitido por debajo del impulsor a través de 

un anillo con agujeros en la parte superior, el diametro del anillo es 

aproximadamente 0.8 veces el diametro del impulsor. 

e¢ Posicioén del impulsor: 

A partir del fondo D/6. Localizar el distribuidor por debajo del 

impulsor. Diametro del impulsor D/6. Ancho de las cuchillas 

D/15. 

e Las velocidades comercialmente disponibles de los motores son 37, 45, 

56, 68, 84, 100, 125, 190 y 360 r.p.m. 
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Las relacién L/D recomendada para tanques agitados para 

dispersion de gas es L/D=1.8 22 

La altura del liquido hi = D (didmetro del tanque) 

Potencia requerida 

La  potencia requerida 

aproximadamente: 

5-10 HP/1000 gal. 

TABLA §.1_ VELOCIDAD SUPERFICIAL EN DISPERSION GAS-LIQUIDO 

para dispersién gas-liquido es 

  

  

  

      
  

0.1-0.2 ft/s | Utilizadas cuando el grado|Tipico para situaciones en las 
de dispersién no es critico| que la transferencia de masa no 
al proceso. es limitante 

0.3-0.5 ft/s |Utilizadas cuando se/Una velocidad de 0.5 ft/s 
requiere una dispersién/conducira pequefias burbujas 
moderada hacia la pared del recipiente, 

proveera de una recirculacién de 
las burbujas hacia el impulsor. 

0.6-1.0 ft/s |Utilizadas cuando se!Una velocidad de 1.0 ft/s 
requiere una rapida|maximizara el area interfacial y 
transferencia de masa la recirculacién de las burbujas 

dispersas a través del impulso. 

« Material 

Para la temperatura y la solucién trabajada un reactor de acero al 

carbén es suficiente. 

Coeficiente global de transferencia de calor para serpentin interno 

calentado con vapor U = 120 - 400 Btu/(h ft? °F) 
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ANEXOS 

Disefio de reactor de neutralizaci6n 
. eS 

Volumen a neutralizar 

VL 359.54? Vp =2520%a Vy = 60% 

2 tapas tipo Toriesféricas ASME F & D 
ee) 

Sistema de ecuaciones (basadas en criterios de diseiio — D3 
y ecuaciones elementales): oe3 ; 

Bre 
D 

Given 

23 Lt 2 V qapg29.246021-10D eins Vi—2V tap Deby, yD 

Resultados 

D =84%n L= 150% D=2.134% L=381% 

; =1786 —— Vineactor™ 4079%al VV pesctor= 978 V Tapas 7 480% pal V peactor™ 15.44em? 

Given 

n% 2 Vyu-v Tapa gD? ty 

FL 

hy =9S%%n cm 

Presién_hidrostatica:=p-g-h y 

Presién_hidrostética = oz 

holdup '0.2004 om 

Given 

m2 ¥ Tapas * 480¢sal [¥ LA! +holdup)~Vv Tapas Day Tapas 

Find(h :) = 106.0834 
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ANEXOS 

Caracteristicas del impulsor basadas en criterios de disefio 

._D .-D ._D ._D .—™ bafle 
d “Fy 4 impulsor “sy blade 5 w bafle" > B offset’ 6 

Resultados del impulsor 

4 0.711 

¥ impulsor 0.711 © mo lw 

W blade -| =| 0.642 fon BLABE 

¥ bafle 0.178 

0.03 }-—__—_—_ 
B offset d 

Poder requerido para agitacién del reactor 

a) Basado en criterios de disefio 

Pi=7-V a 
100 

V__ = 2520.2 %al 
0-gal L “ee 

P=18°%hp 

Poder requerido para agitacién libre de gas Capitulo 10 M. Wallas 

Datos 

Velocidad superficial Velocidad del impulsor Datos de ta solucién 

ft RPM 
vs =p = 

s 100 pt=2S oP 

28 S F112 
NI>{ 155 “ 

- Ib 
190 Py 769.919 3 

320 t 

3 
= 2 0 Bia 
=v Doe =38.5 0 <= Q.av 7 Q ; 

lll



Nameros adimensionaies 

‘= 5_Q 
N g, $71.037-10 — 

N,¢ 
i 

Nye moses 
w 

3 

ds-(w)} 

  

= u 
N Pi += 1523-10 

Potencia requerida tibre de gas = 

100 6.3 

125 4 

Nas} 155 P=} 238 HP 

190 43.4 

320 207.2 

Capitulo VII 

ANEXOS 

1818 
1.454 

Nge[1in 
0.957 
0.568 

3.77610" 

ane 

Nre=| 5.25210 

| 7.7410" 

1.208810" 

Para Nps 

P correspondiente a N revoluciones por minuto. 
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ANEXOS 

Poder requerido en presencia de gas: 

Relacién P/Pg =o 
Obtenido de tabla Loung and Volesky, AICHE J. 25, 893 (1979) 

2 
ne 

0.55 35 100 
0.0303 
0.0242 0.6 14 125 

0.0195 o (= 0.63 P 5; =P.e; P g= 148 N=| 155 

0.0159 0.7 30.4 190 

0.0095; 0.88 182.3 320 

Dimensionamiento de serpentin de calentamiento interno 

  

  

Datos: 

uis100 BU Cp sos ot p{=311K W 3=10779-kg t gal = Ahr 
fe Rhy gm K 

t= — BTU . 
T 9 !=333K x vap*=818.2—— @ 273 psi 

LMTD 15621038) = 210 60) LMTD = 160.76 
210— 38 

rh 

210-60, 

Q ca =WCp-(T 2—T 1) Q cal = 8.281910" eBTU 

A partir del calor latente cedido por el vapor podemos calcular el flujo de vapor 

Given 

= a(t...) '990'saqakB 
F vapor vap* cal~@ cal Find (F vapor) = 229.5445 

Area requerida para calentamiento: 

Given 

Q 
CAhe.A-LMTD 

t cal 

  

Find( A) = 1.329%" 
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ANEXOS 

8.1.2 Reactor de Caustizacién 

Disefio de reactor de caustizacién 

Volumen de caustizacion = 

VL J55465-bbt Vy =2295%al Vy = 8.689%? 

4 tapa tipo Toriesférica ASME F & D 

  Sistema de ecuaciones (basadas en criterios de disefio co 

y ecuaciones elernentales). ———I B73 

Given 

2 3 . ™ 
Vv Tapan?-246021 10 “-D S12 Vi-v Tape y Dbz 4 =D 

Resultados 

D=2.134 = 2.3914 
D = 84%n L = 102% L=2591 

= = 1214 V Reactor = 2689%Ea! — V Reactor 64°01 V tana = 242%al V peactor= 10.178¢m? 

Given 

wet 2 
Doh} Vio Tapa 4 

hy =85.6%in 

holdup «0.2004 

Given 

2 Vv = 484 gal 
[v Lt I+pholdup)— V Tapas P AL Tapas 

Find (hy) = 94.696¢in 
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ANEXOS 

Caracteristicas del impulsor basadas en criterios de disefio 

=D .—D +_D 1D 1 bafle 
4 “y » impulsor ay W blade “s  bafleT5 B offset’ ; 

Resultados del imputsor 

4 . 
0.711 

1 imputsor O71 © GEE I w BLADE 

W blade | =} 0.142 |*m 

W bafte 0.178 | j 

0.03 
B offset a 

Potencia requerida para mantener suspendidos los sdlidos: 

a) método de Oldshue (1983) 

Datos 

V _, = 2295 egal Velocidad de asentamiento de sélidos v vais 
min 

hy \ Contenido de sélidos 18% 
> 

Factores utilizados 

Fyl=24 Fol@ll F3I375 FgltF FoF F 4=198 

Potencia requerida 15-up 
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Capitulo VI 

ANEXOS 

Velocidad superficial Velocidad del impulsor Datos de la solucién 

R RPM 
Ys =06 ~ 

s 36 pit2s oP 

“ Si=L.16 
NSS] 128 “ 

155 pps 

190 . 

3 
' 2% ft 
=v De =23.1 _ QF y 7 Q 7 

Nurneros adimensionales 

1,948 

1.299 

Ne $21,037510— =| 0.873 
7 3 

Ned 0.704 

0.574 

2.1910" 

3.285¢10" 

— 28 4 
N pe 710.75 Nd 7 N pe =] 4.888910 

6.061*10" 

7.43010" 

Bi 
Np, 37152310 5 Para Nn yes 

1 vs (\) 
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ANEXOS 

Potencia requerida = P correspondiente a N revoluciones por minuto. 

  

36 al 

84 39 

Ne={ 125 Pot 12.8 HP 

155 244 

190 45 

Dimensionamiento de serpentin de enfriamiento interno 

Calor de dilucién Peso molecular CaO Capacidad calorifica de fa sofucién 

1636002, pM 1356.22, Cp '=0.88 
mol mol > 

Datos reactives 

W cag F1555-kg 

W sotucion 2 20079-kg 
:) 

T sotucién 60 c 

Calor de dilucién 

w 
. CaO 9 cal wa = 1.766910" oy CP Cag = 37-412 ne 
ow Q P Cad gmk 

Calor debido a la mezcla de sdélidos calientes con la solucién: 

Given 

W cap Cao (473K-T ) ~Ww solucion CP'(T en 333K) 

T “s, = 4 - T eq *=munen(T ¢) Teg cena T eg c= 181.479 

Q T tT 
W sotucisn CP “4 

T deseada’=(95+273)K T poe =229.036 0 C 

Calor removido necesario para bajar la temperatura a 95 °C 

: 9 
QF sotucién CP'(T (-T deseady Q,=4.97010" 9 
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Flujo de agua de enfriamiento 

w 665,348. cp 1 
amin gmk 

7,1 
Q= 1.393910 

min 

Serpentin de enfriamiento: 

vis cp ay eL 
brf’R x 

p= 95 32)~ (95742) 

in 95— 32 

95— 43, 

LMTD 

Qeni=WCp(T2-T 1) 

ANEXOS 

Qi=W Cp(43~ 38) K 

Qs — = 5.956% 
Q 

T 1 37305K T 2 S316K 

LMID = 52.1% 

6 enf™ 1742010 elu 

tr 

Area requerida para enfriamiento: 

Qent 
AX 

  

A=173% 
2 
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ANEXOS 

8.1.3 Filtre 

Disefio de filtro prensa 

Tiempo de filtrado Volumen a filtrar Soluci6n a filtrar 

t!6-hr Vv'=103.n? Flujo 3% 
t 

. lit 
Flyjo = 28.61) 

min 

Contenido de sélidos Resistencia especifica Presién para filtrar Datos 

122091 -kg, tmnecp 
° 3 o3=23540!8 2 AP !=100psi Hem2S et 

10.3-m’ kg 
tay en ID 

P cacos = 150-5 
Resistencia del materiat fittrante e 

2 ceslo® 
aD 

Flujo de filtrado Votumen de filtrade 

Qit—2— Finjo ¥ ftvedo!= 2091 ‘kg 

P caco3 P caco3 

m : kg 3 
Q 0.145 QP cars = 3485 oe Y sarado ™ 0.87% 

Area requerida para [a filtraci6n 

Given 

AAP 
A‘*Find(A) 

AR ekace HAR grace 

A=2684n? 
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ANEXOS 

8.1.4 Evaporador 

Agua a evaporar Datos de fa solucién de sosa a evaporar 

W cn) °79543-K tiempo '*6-hr 
W agua 3181 ks sol . mpe 

le cal fT 
teone BEU . Cp gy '=0.88-—~ a 
=975—-— @ 12.7 psi sol : ® yap 975 i. @ psi gm K \ 

t go] (2734-90) K | 

| 
te 8 

Q sensible’ ¥ soi'CP sot {(a73+94) K~ t col} Q sensible = 140610 °F NN Trt 
TT 

i 9 ‘ 

Q tatente*~™ agua vap Q tatente= 7214810" SI iit 
ta 9 | 

Q total ‘=Q sensible TQ latente Qtotal = 735510" Hl 

  

   

  

Hh 
alll 

A partir del calor latente cedido por ef vapor podemos calcular el flujo de vapor 

tmpip 5 BIU . 
* cond’ =818:2—— @ 273 psi 

  

Q totat 3 Fy k ‘= ts g : FY =3.865°10” % F = F apn 644.084 28 vy cond v 8 vapor” emnpo vapor hr 

Area requerida para calentamiento: 

; u=i90 Fe LMTD !=117.5-K 
Given R 

 totafPU-ALMTD Find(A) = 30.62%" 
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  ANEXOS 

8.185 Condensador 

Condensador del evaporador 

Vapor a condensar CP vap =1884 ® cond 2-27 are @ 96°C 
8" g 

= kg W cond = 530.167 a 
c P agua em K 

Calor sensible Calor latente 

Q FW cond CP yap'(95~ 70) K QE FY cond ® cond 

7] 9 JJ =2497¢10" OL = 1203010" o& 
Qs hr QL ir 

Given Agua de enfriamiento para condensador 

ake Find (W gyyg} = 444.561 — Q +9 EW agua CP agua (43-32) K 

Area requerida para condensador 

  

  

Lor += (95 32) ~ (70~ 42) x LMTD = 41,308¢K 

9532 in 
70~ 43 

vy =400 BW 
bre R 

Q,F+Q ’ sree A=3.637%m?. 
ULMTD 

8.1.6 Hore rotatoric 

Para el disefio de este equipo, se mandaron los datos requeridos para 

la calcinacion de los carbonatos de calcio, con wn proveedor dedicado a la 

12.
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ANEXOS 

fabricacion de este tipo de equipo. Esta compafiia se encuentra ubicada 

en Canada y se denomina CETC (CANMET Energy Technology Centre). 

Esta compafiia propone el siguiente equipo: 

  

Longitud: 4.27 m 

‘Diametro interno 0.41.m 

Diametro externo 0.66 m 

Recubierto con refractario interno 

que puede resistir temperaturas de 

hasta 1200 °C. 

Velocidad de rotacién 3a6r.p.m. 

Alimentacién 20 a 200 kg/h 

El quemador del horno puede funcionar con gas natural o 

algan combustible liquido. Los quemadores pueden ser operados 

manual o automaticamente. Los gases de salida fluyen a 

contracorriente de la alimentacién. El paquete incluye ciclén, bolsa 

de polvos, postquemador y lavador himedo de gases.        

  

  

    
  

    

7 a neat rs 
“eenuuse’’ | EXCHANGER 8 7 t 

TR A ig STACK 
a a a) ——> 

, ° 8 a 
8 ir 
y \ i 
8 £ 2nd Level 
E é 

    

—/
. 

=
.
"
 

FLOOR 
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ANEXOS 

Esta compafiia cobra $ 1000 USD/dia por la realizacién de pruebas 

particulares con su equipo. Se requiere de 3 personas para la realizacién 

de las pruebas. El costo incluye la elaboracién del informe sobre las 

pruebas con los resultados obtenidos. 

Dependiendo del material a calcinar y de los requerimientos para el 

programa de pruebas, éstas pueden durar desde un dia (7 a.m. a 7 p.m), 

hasta unos cuantos dias, trabajando de manera continua. De hecho las 

pruebas se corren de manera ininterrumpida para evitar el ciclo de 

enfriamiento y calentamiento en el refractario. 
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22 INVERSION REGUERIDA POR EGUIPd. 

Tag Descripcién 

Reactor de 
R901 Neutralizacién 

Didmetro 

(m} 
2.134 

* Incluye costo de agitador 

Costo base (ddlares)*  $ 14,000 
Correcci6n a 1999 $ 24,348 

Materiales 

Tuberia $ 14,609 

Concreto $ 2,435 

Acero $ 1,948 
Instrumentos $ 2,800 

Disp. Eléctricos $ 1,217 

Aislamiento $ . 
Pintura $ 317 
Total Materiales $ 23,325 

Serpentin interno $ 800 

Tnstalacion $ 24,153 

Costos indirectos $ 27,270 

Contingencias y 

contratista $ 17,981 

18% 

Capacidad 

(m*) 
15.44 

T-T 

(m) 

Afio base 

Factor 

0.60 
0.10 

0.08 

0.12 

0.05 

0.00 

0.01 

0.99 

1.12 

  

  

ANEXOS 

Agitador 
Tapas Material 

P (HP) 
ASME F&H = Acero al carbén 20 

Serpentin 

interno (m ; > 

1.33 

Indice CE Factor . 
correccion 

Ene-79 230 1.74 
Ene-99 400 

Subtotales 

$ 24,347.83 

$ 47,673 
$ 48,473 
$ 72,626 

3 99,896 

Costo total $ 147,877 
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ANEXOS 

Capacidad Agitador 
Ta Descripcion Fondo Material 

R-902 Reactor de 10.18 ASME F&H = Acero al carbén 15 
caustizacion 

Didmetro T-T Serpentin 

(m) (my interno (m7) 
2.134 2.591 173 

* Incluye costo de agitador 

Indice CE Factor 
correccion 

Costo base (délares)*  $ 11,000 Aiio base Ene-79 230 1.74 

Correccion a 1999 $ 19,130 Ene-99 400 

Factor Subtotales 
Materiales $ 19,130 

Tuberia $ 11,478 0.60 

Concreto $ 1,913 0.10 

Acero $ 1,530 0.08 

Instrumentos $ 2,200 0.12 

Disp. Eléctricos $ 957 0.05 

Aislamiento $ - 0.00 

Pintura $ 249 0.0} 

Total Materiales $ 18,327 $ 37,457 

Serpentin interno $ 1,800 $ 39,257 

Tnstalacion $ 18,977 0.99 $ 56,435 

Costos indirectos $ 21,426 112 § 77,861 

Contingencias y 

contratista $ 14,015 

18% 

Costo total S$ 91,876     
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Tag Descripcion 

F-901 Filtro prensa 

Costo base (délares)* = $ 10,006 

Correccién a 1999 $ 17,391 

Tastalacién en campo $ 13,739 

Costos indiretos $ 3,826 

Contingencias y 

contratista 

18% $ 6,292 

Tag Descripcién 

EV-901 Concentrador 

de sosa 

* Incluye costos de materiales e intalacién 

Costo base (délares)* $ 20,000 

Correccion a 1999 $ 34,783 

Costo de tubos de 

niquel $ 22,000 

Costos indirectos $ 30,157 
Contingencias y 

contratista $ 15,649 

18% 

Area 

(m*) 

26.8 

Aiio base 

Factor 

0.79 

0.22 

A read 

(m?) 
1.02 

Afio base 

Factor 

0.87 

  

      

  

  

ANEXOS 

Material 

Acero recubierto 

con PVC 

Indice CE Factor 
correccion 

Ene-79 230 74 

Ene-99 400 

Subtotales 

$ 17,391.30 

$ 31,130.43 

$ 34,956.52 

Costo total $ 41,249 

, . Fuera 
Material tubos Interior tubos 

tubos 

Niquel Sosa Vapor 

Indice CE Factor 
correccion 

Ene-79 230 1.74 

Ene-99 400 

Subtotales 

§ 34,783 

§ 56,783 

§ 86,939 

Costo total $ 72,432 
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ANEXOS 

Ta Descripcién Capacidad —_ Didmetro Didmetro _—_ Longitud 

g P (kesh) interno externo (m) 
RK-901 Horno 200 0.47 0.66 4.27 

Area 
Flujo gases Bolsa de 

i 2 Ciclén Wet scrubber lateral A 
(m° /h) polvos 2 

Ge) 
468 67,865 

Costo 

_ * 4.9304~0,5827.in(4 }+-0.0925(In(4))” C=1000*(1+ f, + f,)-¢ (ahroosaste( 4] 
f, fn 

. Factor 

0.12 0.25 Indice CE correccion 
Costo base (délares)*  $ $5,884 Afio base Jul-85 325 1.23 

Correccién a 1999 $105,704 Ene-99 400 

Factor Subtotales 

$ 105,704 

Ciclén $ 1,000 3 106,704 

Bolsa de polvos $ 4,000 & 110,704 

Instalacién $ 44,282 0.40 $ 154,986 

Costos indirectos $ 118,388 Lz $ 273,374 

Contingencias y 

contratista $ 49,207 

18% Costo total $ 322,581 
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ANEXOS 

a Longitud 
Tag Descripcién s 

i) 
Banda 

C-901 trasportadora 2 
Banda 

C-902 trasportadora a 
U-901 Elevador de 10 

sdlidos 

Costo de banda trasnportadora Costo de elevador sélidos 

63} 
C=1400r C=4220L 

Indice CE Factor 
correccién 

Costo base (délares)* Afio base Jul-85 325 1.23 

2(bandas transportadora: $ 32,999 Ene-99 400 

i{elevador de sdlidos) $ 18,002 
Correcci6n a 1999 $ 62,770 

Factor Subtotales 

$ 62,770 

Instalacion $ 25,108 0.40 $ 87,878 

Costos indirectos $ 70,303 1.12 § 158,181 
Contingencias y 

contratista 3 28,473 

18% Costo total $186,653 
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Tag 

GA-914 

* Incluye motor y base 

Costo base (délares)* 
Correccién a 1999 

Ayjuste por material 

Materiales 

Tuberia 

Concreto 

Acero 

Instrumentos 

Disp. Eléctricos 

Pintura 

Instalacién 

Costos indirectos 
Contingencias y 

contratista 

18% 

Desecripcién 

Bomba para 

filtrado 

$ 1,423 

$ 2,475 

$ 8,612 

$ TAT 

$ 99 
$ - 

$ 14 
$ 767 

$ 25 

$ 1,725 

$ 2,772 

$ 499 

Capacidad 
(Vmin) 

30 

Adio base 

3.48 

Factor 

0,30 
0.04 

0.03 

0.31 

0.01 

0.70 

112 

2 unidades 
  

  

ANEXOS 

AP . 
Material 

(kg/em2) 

10 Niquel 

Indice CE Factor 
correccion 

Ene-79 230 1.74 

Ene-99 400 

Subtotales 

2,475 

8,612 

10,325 

2,772 

1 unidad $3,271 

Costo total $6,541 
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Tag 

EA-904 

Costo base (délares)* 

Correccion a 1999 

Materiales 

Tuberia 
Concreto 

Acero 

Instrumentas 

Disp. Eléctricos 

Aislamiento 
Pintura 

Total Materiales 

Instalacion 

Costos indirectos 

Contingencias y 

contratista 

18% 

Descripcion 

Condensador 

$ 1,170 
$ 2,035 

928 

102 

61 

203 

4i 

10 
1,345 P

A
A
A
A
M
A
H
H
A
 SH

 

$ 1,282 

$ 1,750 

$ 1,154 

Factor 

0.46 

0.05 

0.03 

0.10 

0.02 

0.005 

0.63 

0.86 

  

  

ANEXOS 

Indice CE Factor 
correccion 

Ene-79 230 174 
Ene-99 400 

Subtotales 

$ 2,035 

$ 3,380 
3 3,380 
$s 4,662 

$s 6,412 

Costo total $ 7,566   
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ANEXOS 
  

&.3 VALOR PRESENTE NETO DE LAS DISTINTAS ALTERNATIVAS 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

                
        

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

                
  

lento de CO2 sin ef in: 0) ercializaci orgénico 

Inflacién anual considerada 20% 

: . . A Referido al 
Ato | Inversién | Ingresos Egresos { Depreciacién | Flujo Efectivo aio 0 Acumulado 

98 $906,049 | $ ~ 1$ ~ Is ~ |s 906,049 [-$ 906,049 [-$ 906,049 
1 $ : $ 66,133 | $ 60,403 {-$ 5,729 4 -$ 4,775 {-$ 910,824 

2 $ : $ 79,359 | $ 60,403 | -$ 18,956 |-$ 13,164 [-$ 923,988 

3 $ z $ 95,231 1 $ 60,403 | -$ 34,828 | -$ 20,155 }-$ 944,143 

4 $ > $314,277 18 60,403 | -$ 53,874 4-3 25,981 | -$ 970,124 

5 $ = $137,133 1 $ 60,403 [-$ 76,730 [-$ 30,836 1-$ 1,000,960 

6 $ : $ 164,559 | $ 60,403 | -$ 104,156 |-$ 34,882 |-$ 1,035,841 

7 $ : $197 471 | $ 60,403 | -$ 137,068 {-$ 38,253 j-$ 1,074,094 

38 $ z $236,966 | 3 60,403 }-$ 176,562 }-$ 43,063 |-$ 1,115,157 

9 $ = $284,359 1 $ 60,403 |-$ 223,955 |-$ 43,404 [-$ 1,158,561. 

10 $ : $341,230 | $ 60,403 | -$ 280,827 |-$ 45,355 {-$ 1,203,916 

Ul $ - S$ 409.4771 5 60,403 | -$ 349,073 | -$ 46,981 |-$ 1,250,897 

12 $ - $491,372 33 60,403 | -8 430,969 |-$ 48,336 |-$ 1,299,233 

13 $ “ $ 589.646 | $ 60,403 {-$ 529,243 |-$ 49,465 |-$ 1,348,699 

M4 $ = $ 707,576 | $ 60,403 | -$ 647,172 | -$ 50,406 j-$ 1,399,105 

15 $ : $849,091 | $ 60,403 | -$ 788,687 | -$ 51,190 }-S 1,450,295 

‘VPN= $1,450,295 

Adsorcién con resinas 
Inflacién anual considerada 20% 

. teat . : Referido at 
Afio inversi6n | ingresos Egresos | Depreciacién | Flujo Efective aito 0 Acumulado 

0 $ 24.417] $ - $ - 4$ -_ [$ 24.417 }-$ 24,417 |-$ 24,417 
1 $ 65,630} $ 681121] $ 41,628 | -$ 613,863 4-3 $11,552 4-5 535,969 

2 $ 78,756 | $ $17,345 1 $ 1,628 |-$ 736,961 |-$ 511,778 |-$ 1,047,748 

3 $ 94,508 | $ 980,814 | $ 1,628 |-$ 884,679 |-$ 511,967 [-$ 1,559,715 
4 $113,409 | $ 1,176,977 1 $ 1,628 |-$ 1,061,940 |-5 512,124 [-§ 2,071,838 

5 $136,091 | $ 1,412,373 | $ 1,623 }-$ 1,274,654 j-3 512,255 |-$ 2,584,093 

6 $ 163,309 | $ 1,694,847; $ 1,628 1-$ 1,529,910 |-$ 512,364 [-$ 3,096,457 

7 $195,971 | $ 2,033,816 | $ 1,628 |-$ 1,836,217 |-$ 512,455 |-$ 3,608,911 

8 $ 235,166 | $ 2,440,580 1 $ 1,628 |-$ 2,203,786 |-$ 512,530 [-$ 4,121,442 

9 $282,199 | $ 2.928.696 | $ 1,628 }-5 2,644,869 |-3 512,593 |-$ 4,634,035 

10 $ 338.638 | $ 3,514,435 1 $ 1,628 {-S 3,174,169 |-$ 312,646 {-$ 5.146.681 

1 $ 406,366 | $ 4,217,322 | $ 1,628 |-$ 3,809,328 |-$ 512,690 |-$ 5,659,371 

12 $487,639 | $ 5,060,786 | $ 1,628 [-$ 4,571,319 |-$ 512,726 [-$ 6,172,097 

13 $585,167 | $_ 6,072,943 | $ 1,628 }-5 5,486,148 |-$ 512,757 |-$_ 6,684,854 

14 $702,201 4 $ 7,287,532 | $ 1,828 |-$ 6,583,703 |-$ 312,782 [-$ 7,197,636 

15 $ $42,641 | $ 8,745.038 | $ 1,628 |-$ 7,900,770 |-$ 512,803 |-$ 7,710,439 

VPN= -$ 7,710,439       
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Inflacién anual considerada 20% 

. a . . Referido ai 
Ajio [ Inversion | ingresos Egresos { Depreciacién | Flujo Efectivo afio 0 Acumulado 

0 $_ 692,495 | $ : $ x $ x $ 692,495 1-$ 692,495 |-$ 692,495 

1 $ 65,630 | $ 148,385 1 $ 46,166 |-$ 36,588 |-$ 30,490 {-$ 722,985 

2 $ 78,756 | $ 478,062 1 $ 46,166 }-$ 53,139 | -$ 36,902 |-$ 759,887 

3 $ 94,508 | S$ 213,674 1 $ 46,166 4-3 73,000 {-$ 42,246 |-$ $02,133 

4 $123,409 1 $ 256,409 | $ 46,166 |-$ 96,834 | -$ 46,698 |-$ 848,831 

5 $136,091 | $ 307,691 1 $ 46,166 [-$ 125,434 [-$ 50,409 }-$ 899,240 

6 $ 163,309} $ 369,229 | $ 46,166 | -$ 159,754 |-$ 53,501 {-$ 952,741 

q $ 195971) $ 443,075 13 46,166 }-$ 200,938 5-3 56,078 |-$ 1,008,819 

3 $ 235,166 |$ 531,690 1$ 46,166 {-$ 250,358 {-$ 58,225 {-$ 1,067,045 

9 $ 282,199 | $ 638,028 | $ 46,166 |-$ 309,663 |-$ 60,015 {-8 1,127,060 

10 $338,638 |$ 765,634 1 $ 46,166 }-$ 380,829 {-$ 61,506 |-$ 1,188,566 

iki $406,366) $ 918,761 1S 46,166 | -$ 466,228 | -$ 62,749 3 1,251,314 

12 $487,639 | $1,102,513 1 $ 46,166 }-$ 568,707 {-$ 63,784 |-$ 1,315,099 

13 $ 585,167 | $_ 1,323,016 | $ 46,166 [-$ 691,682 | -$ 64,647 {-$ 1,379,746 

14 $__ 702,201 | $ 1,587,619 | $ 46,166 | -$ 839,252 |-$ 65,366 |-$ 1,445,112 

15 $ 842,641 | $ 1,905,142 | $ 46,166 1-3 1,016,335 | 65,966 }-S 1,511,078 

VPN= ~$ 1,811,078 

Qxidacién con perixido de hidmgeng 
Inflacién anual considerada 20% 

Ajio Inversi6n | Ingresos Egresos | Depreciacién | Flujo Efectivo Referide al Acumulado 

G $ 42.611 | $ - $ - $ -_ | 3 42,611 | -$ 42.611 {-$ 42,611 

i $ 65,630 | $ 202,167 | $ 2,841 [-$ 133,696 |-$ 111,413 |-$ 154,024 

2 $ 78,756 | $ 242,600 4 $ 2,341 | -3 161,003 1-5 133,808 |-3 265,832 

3 $ 94,508 | $ 294,120 | $ 2,841 |-3 193,772 |-§ 112,137 |-$ 377,969 

4 $ 113,409] $ 349,345 15 2,841 | -$ 233,095 |-$ 112.411 |-$ 490,379 

5 $ 136,091 | $ 419,213 | $ 2,841 | -$ 280,282 |-$ 112,639 }-$ 603,018 

6 $163,309] $ 503,056 | $ 2,841 | 3 336,906 |-3° 142,829 | -3 715,847 

q S$ 1959711 $ 603,667 | $ 2,841 | -$ 404.855 |-$ 112,988 |-$ 828,835 

8 $ 235,166 {$ 724,401 | $ 2,841 | -$ 486,395 |-$ 113,120 j-$ 941,955 

9 $282,199 | $ 869,281 | $ 2,841 | -$ 584,242 |-$ 113,230 [-$ 1,055,185 

10 $ 338,638} $ 1,043,137] $ 2,841 | -$ 701,658 }-$ 113,322 |-$__ 1,168,506 

ii $ 406,366 | $ 1,251,765 1S 2,841 {S$ 842,558 j-$ 143,398 }-$ 1,281,904 

12 $487,639 | $ 1,502,118 | $ 2,841 |-$ 1,011,638 [-$ 113,462 [-$ 1,395,366 

13 $ $85,167 | $ 1,802,541 | $ 2,841 J-$ 1,224,533 |-$ 113,515 |-$ _ 1,508,881 

14 $ 702,201 | $ 2,163,050 | $ 2,841 |-$ 1,458,008 }-$ 133,559 $-$ 1,622,441 

15 $ 342,641 | $ 2,595,659 | $ 2,841 |-S 1,750,178 |-3 113,596 |-S 1,736,037 

VPN= -$ 1,736,037     
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Incineracién 
Inflacién anual considerada 20% 

. saat . . Referido al 
Ajo \nversién | Ingresos Egresos | Depreciacién | Flujo Efective aito 0 Acumulado 

0 $ 1991715 ~_1$ -_ {S$ -_|$ 119,917 [-$ 219.917 [-§ 119,917 

1 $ - [S$ “60,1817 $ 7,994 |-$ 52,187 | -$ 43,489 [-S __ 163,406 

2 $ ~ |$ 7222718 7,994 | -3 64,223 | 3 44,599 [-$ _ 208,005 
3 $ ~ 18 86,661 | $ 7,994 [-$ 78,666 | $ 45,524 |-$ 253,529 
4 $ - {$103,993 |$ 7,994 {-$ 95,998 | -$ 46,295 |-$ 299,825 
5 $ ~ {8 iza7ils 7,994 [-$ 116,797 [-$ 46,938 [-$ 346,763 
6 $ - [$149,750 | $ 7,994 [-$ 141,755 |S 47,474 |-$ __ 394,236 
7 $ - |S 199,700] $ 7,994 | -$ 471,705 |-$ 47,920 1% 442,156 
8 $ - |S 215,639 T$ 7,994 |-$ 207,645 |-$ 48,292 |-$ 490,448 

9 $ ~ | $258,767 [$ 7,994 [-$ 250,773 |-$ 48,601 [3 539,049 
10 $ - {$310,521 ([$ 7,994 [-$ 302,526 |-$ 48,860 |-$ __ 587,909 
i $ - {$372,625 [5 7,994 | -§ 364,630 | -$ 49,075 [-$ 636,984 
12 $ - _1$ 467,150 1 $ 7,994 |-$ 439,155 |S 49,254 [-§ 686,238 
13 $ - 1% 536,580 1$ 7,994 [-$ 528,585 |-$ 49,404 [-$ 735,641 

4 $ ~ |S. 6438961 $ 7,994 | -$ 635,901 }-$ 49,528 |-$ 785,170 
15 $ - [$8 772,675 |$ 7,994 [-$ 764,681 |-3 49,632 [-S 834,802 

VPN= “$834,802 

Oxidacién hime naire 

Inflacién anual considerada 20% ~$ 3,812,058 

Afio inversi6n | Ingresos Egresos ;} Depreciacién | Flujo Efectivo Referee at Acumutado 

9 $ 1,358,446 | $ x $ z $ -__ |-$ 1,358,446 |-$ 1,358,446 [-$ 1,358,446 

1 $ - $ 230,163 | $ 90,563 |-$ 139,600 1-$ 116,333 {-3 1,474,779 

2 $ : $276,196 | $ 90,563 | -$ 185,633 |-$ 128,911 }-$ 1,603,691 

3 3 : $331,435 1 $ 90,563 |-$ 240,872 {-$ 139,393 4-8 1,743,084 

4 $ : $ 397,722 | $ 90,563 |-$ 307,159 |-$ 148,128 |-8 1,891,212 

5 $ - $477,266 | $ 90,563 |-$ 386,703 |-$ 155,407 |-$ 2,046,619 

6 $ ° $572,719 1 $ 90,563 [-$ 482,156 |-$ 161,473 |-$ 2,208,093 

7 $ = $687,263 3 $ 90,563 | -$ 596,700 |-$ 166,528 |-$ 2,374,621 

8 $ = $824,716 4 $ 90,563 | -$ 734,153 |-$ 170,740 |-§ 2,545,361 

9 $ : $989,659 | $ 90,563 |-$ 899,096 |-$ 174,251 }-$ 2,719,612 

10 $ a $ 1,187,591] $ 90,563 |-$ 1,097,027 1-5 177,176 |-$ 2,896,788 

MW $ - $ 1,425,109 | $ 90,563 |-$ 1,334,546 {-$ 179,614 |-$ 3,076,402 

12 $ + $_ 1,710,130 | $ 90,563 |-$ 1,619,567 |-$ 181,645 [-$ 3,258,047 

B g ~ $ 2,052,156 | $ 90,563 |-$ 1,961,593 |-$ 183,338 |-$ 3,441,385 

14 $ : $2,462,588 | $ 90,563 |-$ 2,372,025 |-$ 184.749 |-$ 3,626,134 

5 $ - $ 2,955,105 | $ 90,563 |-$ 2,864,542 }-$ 185,924 }-3 3,812,058 

VPN= $3,812,058     
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Inyeccién en pozos produndos 
Inflacibn anual considerada 20% 

: sani = : Referido al 
Afio | inversi6én | ingresos Egresos | Depreciacién | Flujo Efectivo aio 0 Acumulado 

9 $ ~_ $s > {$ ~_}$ -_ 48 - $ : 

1 $ : $ 687,852 | $ - [4 687,852 |-$ 573,210 | -$ 573,210 

2 $ : $825,422} $ -_|-$ 825,422 }-$ 573,210 |-$ 1,146,420 

3 $ - $ 990,507 | $ - 1S 990,507 |-$ 573,210 |-$ 1,719,630 

4 $ - $ 1,188,608 | $ -_ 1 1,188,608 |-$ 573,210 |-$ 2,292,840 

5 $ - $ 1,426,330 | $ - iS 1,426,330 (-$ $73,210 {-$ 2,866,050 

6 $ : $ 1,711,596 | $ -_ iS 1,711,596 |-$ 573,210 [-$ 3,439,260 

7 $ : $ 2,053,915 | $ -__|-$ 2,053,915 |-$ 573,210 |-§ 4,012,470 

g $ . $ 2,464,698 | $ - _|-$ 2,464,698 |-$ 573,210 }-$ 4,585,680 

9 $ - $ 2,957,638 | $ -_ [$ 2,957,638 |-$ 573,210 |-$ 5,158,890 

10 $ - $3,549,165 } $ ~ 45 3,549,165 }-S $73,210 4-3 5,732,100 

i $ : $ 4,258,998 } $ ~ _}-$ 4,258,998 |-$ 573,210 }-$ _ 6,305,310 

12 $ = $ 5,110,798 | $ - [8 5,110,798 }-$ 573,210 |-$ 6,878,520 

3 $ = $ 6,132,958 | $ - | 6,132,958 |-$ 573,210 |-$ 7,451,730 

14 $ : $ 7,359,549 | $ - | 7,359,549 |-$ 573,210 |-$ 8,024,940 

15 $ - $ 8,831,459 | $ - 4% 8,831,459 }-$ 573,219 }-$ 8,598,150 

VPN= +S 8,598,150 

Planta existente 
Inflacién anual considerada 20% 

. saat . . Referido at 
Ajio Inversién | Ingresos Egresos | Depreciacién | Flujo Efectivo afiod Acumulado 

0 $3,000,000 | $ x $ - $ + 13 3,000,000 |-$ 3,000,000 |-$ 3,000,000 

1 $ : $ 779,369 | $ 200,000 }-$ 579,369 |-$ 482,808 |-$ 3,482,808 

2 $ > $ 935,243 1 $ 200,000 {-$ 735,243 |$ 510,585 |-$ 3,993,393 

3. $ - $ 1,122,291] $ 200,000 | -$ 922,291 |-$ 533,733 |-$ 4,527,126 

4 $ = $_ 1,346,750 | $ 200,000 }-$ 1,146,750 |-$ 553,024 |-$ 5,080,150 

5 $ - $_ 1,616,100 | $ 200,000 |-$ 1,416,100 |-$ 569,099 }-$ 5,649,248 

6 $ : $ 1,939,319 | $ 200,000 |-$ 1,739,319 4-8 582,495 |-§ 6,231,743 

q $ : $ 2,327,183 | $ 200,000 |-$ 2,127,183 4-$ $93,658 |-$ 6,825,401 

8 $ = $2,792,620 | $ 200,000 |-$ 2,592,620 [-$ 602,961 }-$ 7,428,361 

9 $ - $ 3,351,144 | $ 200,000 |-$ 3,151,344 1-8 610,713 |-$ 8,039,074 

10 $ - $ 4,021,373 |$ 200,000 |-$ 3,821,373 1-5 617,173 [-$ 8,656,247 

5a] $ : $ 4,825,647 | $ 200,000 |-$ 4,625,647 1-$ 622,557 {-$ 9,278,804 

12 $ = $5,790,777 | $ 200,000 3-3 5,590,777 |-$ 627,043 |-$ 9,905,847 

13 $ - $ 6,948,932 | $ 200,000 {-$ 6,748,932 [-$ 630,781 |-$ 10,536,628 

14 $ : $_ 8,338,719 | $ 200,000 |-$ 8,138,719 [-$ 633,897 |-$_ 11,170,525 

15 $ - $ 10,006,462 | $ 200,000 [-$ 9,806,462 |-$ 636,493 |-$ 11,807,018 

VPN= -$ 11,807,018     
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ANEXOS 

Qxidacién con UV 

Inflacién anual considerada 20% 

Afio Inversi6n { Ingresos Egresos | Depreciacién | Flujo Efectivo Referige al Acumulado 

0 $ 395,000 | $ : $ : $ : $ 395,000 |-$ 395,000 | -$ 395,000 

1 $ ~_ |S 124,700] $ 26,333 |-$ 98,367 | -$ 81,972 |-$ 476,972 
2 $ : $149,640 | $ 26,333 {-$ 123,307 |-$ 85,630 |-5 562,602 

3 $ z $ 179,568 | $ 26,333 {-$ 153,235 | -$ 88,677 |-$ 631,279 

4 $ = $215,482 | $ 26,333 |-$ 189,148 [-$ 91,217 {-$ 742,497 

$ $ z $ 258,578 4 $ 26,333 |-$ 232,245 {-$ 93,334 |-$ 835,831 

6 $ - $310,294 3 § 26,333 |-$ 283,960 | -$ 95,098 {-$ 930,928 

4 3 - |S 37238218 26,333 |-$ 346,019 |-$ 96,568 |-$ 1,027,496 

8 $ x $ 446,823 | $ 26,333 |-$ 420,489 |-$ 97,792 |-§ 1,125,288 

9 $ > $536,187, $ 26,333 }-3 509,854 }-$ 98,813 1-3 1,224,101 

10 $ - $643,425 1$ 26,333 |-$ 617,091 | -$ 99,664 {-$ 1,323,765 

ll $ : $772,110 1 $ 26,333 |-$ 745,776 |-$ 100,373 |-$ 1,424,137 

12 $ = $926,531 1$ 26,333 |-$ 900,198 |-$ 100,963 }-$ 1,525,101 

13 $ - $1,111,838 | $ 26,333 |-$ 1,085,504 |-$ 101,455 [-$ 1,626,556 

14 g - $ 1,334,205 | $ 26,333 4-$ 1,307,872 1-$ 101,866 {-$ 1,728,422 

15 $ - $ 1,601,046 | $ 26,333 [-$ 1,574,713 |-$ 102,207 {-S 1,830,629 

VPN= ~$ 1,830,629     
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