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RESUMEN

En este trabajo se realiza un estudio sobre la calidad del vapor producido por
los enfriadores de pulpa lixiviada de la plana Lixiviacion de la Empresa Pedro
Sotto Alba. El objetivo es, evaluar la capacidad de los separadores actuales
operando a capacidades actuales de produccién de vapor. Se realizo el calculo
para determinar las dimensiones del equipo, evaluando los arrastres de

condensado y la calidad del vapor:

Para el estudio se procedi6 de la manera siguiente:

1. Para declarar el trabajo actual de la tematica, se valoraron los trabajos
precedentes realizados sobre el tema de la calidad del vapor de 15 psig
y dilucién de la pulpa cruda.

2. Se analizan las caracteristicas principales de los separadores y sus
aplicaciones. Se ofrece el procedimiento de calculo adecuado para la
evaluacion de la capacidad de los mismos.

3. Lainvestigacién recoge ademas un analisis econémico valorativo a partir
de los ahorros energéticos y incremento en la produccién esperados.
Luego se proponen acciones que contribuyen a disminuir el consumo de

energéticos y se valora el impacto en la produccion.



SUMMARY

In this work, a study was executed with respect to the quality of the vapor
produced by the leached slurry coolers in the Leach Plant at the Pedro Sotto
Alba facility. The objective was to evaluate the capacity of the current
separators operating at current production capacities with respect to the
production of vapor. The calculation was to determine the dimensions of the
separator, evaluating the carryover in the condensate and the quality of the

vapor:

For the study proceeded in the following manner:

1. The topic of the evaluation was to determine the quality of the vapor of
15 psig and dilution of the raw slurry feed.

2. The main characteristics of the separators and their applications were
analyzed. Provide the procedure to calculate and evaluate of the capacity of the
existing separators.

3. The scope of investigation also includes an economic analysis
considering the energy savings and the incremental production. Following the
evaluation, various actions are listed to increase energy savings and the impact

on incremental production. .
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I. INTRODUCCION

La Planta de Lixiviacion se puede considerar, principal, de todos las areas del
procesos que conforman la tecnologia acida a presion de la Empresa Pedro
Sotto Alba. En esta ocurre la Lixiviacion selectiva de los oxidos de Niquel y
Cobalto presente en el mineral crudo en presencia de Acido Sulfurico (98% de
concentracion), y bajo condiciones de presion ( 525 psig) y temperaturas
(475°F).

El proceso de lixiviacion de la pulpa cruda tiene lugar en cuatro reactores
conectados en serie. La pulpa lixiviada resultante es enfriada hasta
temperatura de 275 °F en dos intercambiadores horizontales del tipo
convencional. Durante el enfriamiento se genera gran cantidad de vapor de 15
psig, el cual es utilizado para el consumo interno de la Planta, como también

para la Planta de Precipitacion de Sulfuros.

Internamente en la Planta de Lixiviacion el vapor de 15 psig se utiliza para el
precalentamiento de la pulpa cruda alimentada con 45% solidos desde 80°F
hasta 200 °F por contacto directo. Este vapor se considera de baja calidad,
debido a la gran cantidad de condensado que arrastra. Esto tiene una
considerable influencia en la dilucion de la pulpa cruda alimentada, limitando de
forma volumétrica a la Planta acompafnado de altos costos de operaciones por
incremento en el consumo de vapor de 650 psig producido en la Planta

Termoeléctrica.

En los ultimos afios, con el incremento de la produccion de sulfuros de Ni + Co,
se observa un incremento gradual del porciento de dilucion de la pulpa cruda
alimentada. El porciento del sdélido precalentado ha disminuido drasticamente
alcanzando valores entre 39% y 41% en comparaciéon con 44% si el vapor de

15 psig se considerara seco.

Un incremento de la concentracion de solidos dentro de los reactores
representa un aumento de la produccién de sulfuro de niquel y cobalto,
acompafnado de una disminucion del consumo de vapor de 650 spig y una

ligera reducciéon del consumo de acido sulfurico.



Por lo que se plantea el siguiente Problema:

Alta dilucion de la pulpa cruda alimentada a los reactores de Lixiviaciéon durante
su precalentamiento, causado por el alto contenido de condensado arrastrado

por el vapor de 15 psig.

Para resolver el problema se plantea el siguiente Obijetivo:

Aumentar la calidad del vapor de 15 spig, por el alto beneficio productivo y

energético que representa.

Se plantea la siguiente Hipétesis:

La determinacion de la eficiencia de recuperacion del condensado en los

actuales separadores centrifugo, permitird conocer si se requiere de su

sustitucion o modificaciones de su diseno.

Para cumplir el objetivo y darle solucion al problema se trazan las siguientes

Tareas:
1. Sintetizar los antecedentes y el estado actual de la tematica.
2. Determinar el flujo de condensado drenado en los actuales Separadores.
3. Determinar el porciento de dilucion del solidé precalentado.

4. Evaluar y comparar los valores de disefio de los actuales separadores
centrifugo con las dimensiones requeridas para mayores produccion de

vapor de 15 psig.

Campo de accion.

En los separadores se condensado de los intercambiadores de calor.



CAPITULO | : ANTECEDENTES Y ESTADO ACTUAL DE LA

INVESTIGACION

1.1. Aspectos generales sobre los separadores de condensado.

La separacion de condensado es un tema ampliamente estudiado por
investigadores como: Ken Arnold y Maurice |. Stewart (1980). Existen otros
trabajos realizados por especialistas en diseiio mecanico, sobre los actuales
separadores instalados en la linea de vapor de 15 psig de 18” de diametro en la
Plantas de Lixiviacion el Ing. Martin Liraldi Rodriguez (1972). Estos autores
sefalan los cambios en la calidad del vapor y las consecuencias de no eliminar

las particulas de condensado.

Una de las opciones para el mejoramiento de la calidad del vapor ha sido la
utilizacién de separadores centrifugos. Los separadores se clasifican por su
tipo en centrifugos horizontales y verticales. Los centrifugos horizontales son
los mas estudiado por su variedad de en la aplicacion y altas eficiencias en la
separacion. Los separadores horizontales normalmente son los preferidos por
ser mas eficientes en el manejo de grandes volumenes de gas que los tipos
verticales porque las gotas liquidas caen de manera perpendicular al flujo de
gas en la seccidon de asentamiento de gravedad, y se asientan mas facilmente
de la fase de gas continua. Sin embargo, tienen desventajas que podrian llevar
a la preferencia de un separador vertical en ciertas situaciones. Los
separadores horizontales no manejan los sélidos tan bien como los

separadores verticales.

Aunque existen muchas variedades de separadores de fases, la mayoria de las
unidades son utilizadas en la industria del petroleo y son disefios
convencionales, construidos en configuraciones horizontales o verticales. Los
autores proveen formulas para la velocidad de caida de liquidos, el diametro de
caida, y el tiempo de retencién de liquidos, asi como también procedimientos
paso-a-paso para la seleccion de unidades horizontales y verticales. Las tablas
simplifican los calculos y la seleccion de tamanos de recipientes. La separaciéon
fisica de estas fases en una de las operaciones basicas de la produccién, el

procesamiento, y el tratamiento de petréleo y gas.



Los separadores son clasificados de dos fases si separan gas de la corriente
total de liquidos y de tres fases si también separan la corriente liquida en sus
componentes de petrdleo crudo y agua. Este articulo discute los separadores
de dos fases. Adicionalmente, discute los requerimientos de un buen disefio de
separacion y como los varios dispositivos mecanicos toman ventaja de las
fuerzas fisicas en la corriente producida para lograr la separacion adecuada.
Algunas veces los separadores son nombrados depuradoras de gas cuando la
relacion de la tasa de gas a liquido es muy alta. Algunos operadores utilizan el
término trampa para separadores que manejan el flujo directamente de los
pozos. De todas maneras, todos tienen la misma configuracion y sus tamanos

son escogidos de acuerdo a los mismos procedimientos.

Los separadores horizontales se pueden describir de la siguiente manera (Ver
abajo Fig. 1). El separador horizontal emplea cuatro mecanismos basicos para
liberar el gas del liquido. El desviador a la entrada impone una direccion
repentina y un cambio de impulso en la corriente de flujo, causando que los
liguidos mas pesados caigan. La seccién de asentamiento de gravedad provee
la oportunidad para que las gotas mas pequeias salgan de la corriente de gas,
y el extractor de neblina funde los liquidos restantes mientras el gas sale del
recipiente. Adicionalmente, el gas arrastrado se escapa en la seccidén de

coleccién de liquidos.




Otros Separadores como:
a) El Wright-Austin Tipo 36-CLC. ( Ver abajo Fig. 2)

En este separador, las gotas de liquido arrastrado entra a una almohadilla de
malla de alambre y las gotitas crecen en tamafo (se unen). Las hojas curvadas
estacionarias le transmiten el movimiento centrifugo al gas. La accion de las
fuerzas arrastra el liquido y sélidos a la pared exterior resultando la separacion
gas y el liquido. Las gotas de liquidos son separadas y se recogen en la parte
inferior, asegurando un flujo de gas seco en el separador a la salida. La
eficiencia en la separacion del tipo 36L-CLC supera cualquier otro tipo de
separador centrifuga, ciclon, o de tobera. Todos estos separadores son
ineficaces por debajo de ocho micros. Este disefio es adecuado para plantas
de energia y plantas industriales. A través del drenaje se elimina el 99% de

todas las gotas de liquido del tamafio de cuatro micros y mas grande.

Figura — 2

I
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b) Wright-Austin . Separador de liquidos

Esta disefiado para la eliminacién liquidos o sdlidos arrastrado por el aire, gas
o vapor. Las hojas curvadas estacionarias le transmiten el movimiento
centrifugo al gas. Esta accion de las fuerzas arrastra el liquido y solidos a la

pared exterior, y lo separa del flujo de gas. ( Ver Fig 3 abajo)



Figura-3

Con respecto a los tipos de separadores verticales (Ver fig 4 abajo), el flujo
de gas entra por un lateral. A igual que con el separador horizontal, el
desviador a la entrada hace la separacion bruta inicial. El liquido fluye hacia
abajo a la seccidn de recoleccion de liquidos en el recipiente, y luego baja a la
salida de liquidos. Cuando el liquido llega al equilibrio, las burbujas de gas
fluyen en sentido contrario a la direccién del flujo de liquidos y eventualmente
migran al espacio de vapor. El controlador de nivel y la valvula de descarga de

liquidos opera de la misma forma como en el separador horizontal.

El gas fluye sobre el desviador de ingreso y luego arriba hacia la salida de gas.
En la seccién de asentamiento de gravedad, las gotas de liquido caen hacia
abajo, en sentido opuesto a la direccion del flujo de gas. El gas pasa por la
seccion del extractor de neblina antes de salir del recipiente. La presién y el

nivel son mantenidos de la misma forma que en el separador horizontal.

Fig. 4



En la Planta de Lixiviacion utiliza esta tecnologia de separacion de forma
vertical para separar las particulas de sélidos y liquidos arrastrada por el vapor
de 0 psig producido y consumido en la misma planta. En la planta existen
alrededor de 10 unidades instaladas. Esta tecnologia se combina con un
separador horizontal para incrementar la eficiencia en la separacion (Ver fig.5
abajo). En otra area de la Planta de Lixiviacion también tiene instalado un
separador similar al de la fig 5. Este tiene como objetivo separar las particulas
de condensado arrastrada por el vapor de 15 psig. El principio de



funcionamiento de ambos separadores es similar, y tan solo se diferencian en

sus dimensiones.

El autor ing Martin Lliraldi Rodriguez, en (1972), realizé el disefio mecanico e
instald los actuales separadores centrifugos de condensado de la planta
Lixiviacion (Ver fig 5), con el objetivo separar de forma mecanica las particulas

de condensado del vapor de 15 psig.

Fig. 5

Este separador tiene como diseno asimilar flujos de vapor de 15000 I/h
procedente de los enfriadores de pulpa lixiviada. EI Separador esta instalado en
una linea de 18” de diametro, y tiene un didametro interior de 1003 mm y 2220
mm de largo. Tiene en su interior 12 alabes ¢ paletas, con una distancia entre

los alabes de 150 mm, longitud de 430 mm y una cuerda del perfil de .90 mm.

El principio de funcionamiento de este separador es como sigue: el vapor
adquiere una curva de angulo pronunciado a gran velocidad, donde las gotas
de agua tiene una cantidad de movimiento mayor que el vapor en el que estan
suspendidas, y estas se desplazan circunferencialmente hasta chocar con las
paredes y caen hacia la trampa inferior. En su interior posee una placa de
desviaciéon en forma de cono que limpia el vapor de los arrastres de cortinas de
liquido a alta velocidad que sale de los bordes de la placa tomando entonces
un movimiento de remolino. El cambio del sentido del movimiento del vapor lo

obliga a salir por el tubo, lo cual evita que las gotas de agua que aun quedan



en el seno del vapor no puedan mantener la suficiente velocidad como para
abandonar el equipo separador con el vapor. La placa inferior impide que el
liquido que se reune para su extraccién no tenga contacto con el vapor libre de
humedad que sale por el tubo, y a su vez su construccion facilita la entrada del

liquido a la trampa de evacuacion por el drenaje

1.2.1 Algunos criterios de seleccion de los separadores

Estara determinada por factores tales como:

1. Disefo de ingenieria y desarrollo: Si la operacion esta establecidas,
se puede adquirir el equipo de disefio mecanico estandar. La
diferencia de costos entre un separador Horizontal y Vertical se
requiere desarrollo y ensayo puede ser excesiva

2. Costos fijos: Los costos fijos comprenden los costos del equipo y su
instalacion. Los costes del equipo dependen grandemente de la
complejidad geométrica, de los materiales de construccion y de las
condiciones de operacion que ha de soportar. El ultimo factor es
favorable para los separadores que operan en condiciones requeridas.

3. Operabilidad: Aunque no existen criterios distintivos para lo que
constituye el disefio de un separador operable o no operable, la
experiencia y el criterio de los ingenieros y operadores de planta debe
tenerse muy en cuenta. Comprensiblemente, hay una fuerte
resistencia frente al empleo del disefio mecanico no habitual, de
equipo que ha de girar a elevada velocidad, de construccion fragil o
que es de dificil mantenimiento. Por otra parte, la operacion con fases
gaseosas o0 liquidas es generalmente preferible a sdlidos o
suspensiones.

4. Dispositivos auxiliares: Los separadores llevan acoplado por lo
general una trampa de vapor en la linea de salida del condensado 6
drenaje. Lo que permite recuperar gran parte del calor que acompaia
al condensado. Se recomienda que el tamafo de la trampa de vapor

sea similar al de la tuberia, son necesarios para asegurar un flujo



positivo y rapido del condensado de la trampa. En el manual de
trampas de vapor para los separadores de vapor recomienda la
instalacion de las trampas a la linea de drenaje del separador, a uno
250 a 300 mm debajo del separador, la tuberia de drenado debe ser
del mismo tamafio que es especificado del separador y va hasta la
salida de la trampa, el tubo de drenaje y el colector de suciedad deben
de ser del mismo tamafo que la conexion del drenaje. ( Ver Fig 6
abajo)
Fig. 6

Separador de Vapor

Separador
de Vapor

Valvula de 250-300mim

Carrado
150mm IBLY D
LJ_l o DC

1.2.2 Trabajos de investigacioén realizados

Con anterioridad se ha venido estudiando el efecto de la mala calidad del
vapor de 15 psig producido en la Planta de Lixiviacion sobre la dilucion de la
pulpa cruda durante su precalentamiento. Estos trabajos estuvieron dirigidos a
mejorar la calidad del vapor producido en los enfriadores de la Planta de
Lixiviacion.

Se realizaron algunas pruebas de la calidad del vapor considerando que unas
de las causas principales de los arrastres de particulas liquidas era el
descontrol en el nivel de agua de los enfriadores. En el enfriador si una gota de

agua es arrojada desde el nivel del liquido a una masa de vapor de agua, se



elevara hasta cierta altura y luego empezara a caer, alcanzando finalmente una
velocidad constante. Si la velocidad con que fue arrojada la gota es lo
suficientemente grande para que no empiece a caer antes de salir el vapor sera
arrastrado por este. Las pruebas fueron encaminadas a encontrar el nivel

optimo para la operacion de los enfriadores.

Se comprobd que el flujo de agua de arrastre variaba considerablemente de
acuerdo al nivel de agua en los enfriadores, a mayor nivel, se alcanzaban
mayor arrastre. Se comprobd que el nivel de operacion optimo del enfriador era
de 3 “ sobre el tope del ultimo tubo superior de la calandria, lo cual permite
aumentar hasta 86% del titulo del vapor con beneficios de productividad de 86 t
de sulfuros de Ni + Co y ahorros energéticos de 434 t de fuel oil. Se confirmé
también que el separador instalado tenia capacidad y eficiencia suficiente para

eliminar el arrastre de particulas de condensado con el vapor.

Conclusiones.

Segun reporte emitido por los reportes relacionados al tema, y basados en
pruebas realizadas en la planta, los actuales separadores horizontales
instalados son aplicables a nuestro caso en particular y con buenos resultados
en la eficiencia de separacion del condensado. Sin embargo, no han sido
encontradas referencias sobre investigaciones dirigidas a determinar el
separador adecuado para las producciones de vapor bajo las capacidades

actuales de produccién de Ni + Co.



CAPITULO II

MATERIALES Y METODOS.

Durante el desarrollo de la investigacion se tomaron algunas muestras en el
area correspondiente al precalentamiento de la pulpa cruda alimentada vy
separadores de condensado. Se realizaron algunas mediciones de parametros
operacion necesarios para la evaluacidon energética de la instalacion. Como
también, mediciones fisicas de equipos en el area para comprobar las
dimensiones actuales de los separadores de condensado instalados en la

Planta.

Obtencion de las muestras de trabajo.
Toma de muestra para determinar el flujo de condensado a la salida del Separador.

Se procedid a la toma de muestras condensado a la salida del separador, a
diferentes capacidades de produccion del intercambiador de calor. Las
muestras se tomaron a través del By-pass instalado en la linea de drenaje del
separador y siempre valiéndose del tiempo estimado entre el volumen de
produccion recomendado. Esto se realizé en un mismo tiempo de llenado del
recipiente, y a diferentes horas, tratando de encontrar una respuesta en las
disminucioén de condensado por el drenaje. Actualmente el control del nivel de
cada enfriador se realiza de forma automatica, por lo que se considera su
comportamiento constante. Luego de ser tomadas las muestras, se procedi6 al
analisis de la cantidad de tn/d de condensado que se drena a distintas

capacidades, los valores estan en la tabla 7.

Tabla N° 7 Muestras de condensado a la salida del Separador.

Separador Distintas capacidades del Enfriador

MUESTRAS 50% 100 %
1 41 lit/min | 60 lit/min

45 [it/min 59 lit/min




7 48 lit/min | 63 lit/min
46 lit/min 64 lit/min
47 lit/min 58 lit/min
48 lit/min 61 lit/min
50 lit/min 63 lit/min
47 lit/min 59 lit/min
53 lit/min 62 lit/min
53 lit/min 65 lit/min
47 lit/min 59 lit/min
47 lit/min 57 lit/min

~

s
I
[~ PROMEDIO

PROMEDIO

Los resultados de la tabla muestran de forma clara la baja eficiencia separacion
del Separador a diferentes capacidades de produccién de vapor de 15 psig. El
valor promedio alcanzado a maxima capacidad fue de 3.72 m3/h. Este
separador no logra eliminar en su totalidad el agua del vapor, lo que conlleva a
una dilucién de la pulpa proveniente de la planta de espesadores durante el

precalentamiento de mineral.

Este valor nos permite realizar una evaluacion preliminar de la calidad del
vapor producido de los intercambiadores de pulpa por tonelada de mineral seca
alimentado al precalentador de mineral. Si determinamos el porciento de solido
precalentado real en la planta, y realizamos un balance de masa y energia
alrededor del precalentador de mineral, asumiendo que el vapor de 15 psig
consumido esta totalmente seco (100% Calidad), se puede determinar la
cantidad de agua que sale del separador. Entonces, utilizando los valores de la
Tabla 7 y el flujo de agua calculado se puede determinar la recuperacion de

condensado actual del separador centrifugo.

Obtenciéon de las muestras para determinar la variacion del porciento de solido

precalentado.

Tomamos muestras de pulpa a la entrada y salida del precalentador de mineral
en la Planta de Lixiviacion. Se le efectud el calculo de % solido precalentado

por el método de secado con los resultados siguientes:



Tabla N° 6: Resultado de la calidad del vapor y % de humedad en el vapor

Entrada al
MUESTRA ENTRADA SALIDA RESULTADO | MUESTRA -1 Precalentador pulpa
Diferencia % de
del % solido | Humedad | Calidad
Temp. % Temp. % Solido (real — en el de

No (°c) | sélido | (°C) | % Sélido | resultado calculado) vapor | vapor
1 30 44,73 92,1 41,97 43.93 0.8 17.65 82.35
2 30 44,38 90,1 42,24 43.61 0.77 17.50 82.50
3 30 44,80 90,2 42,35 44.03 0.77 17.04 82.96
4 30 44,61 90,3 41,56 43.84 0.77 17.29 82.71
5 30 44,35 90,4 41,35 43.58 0.77 17.61 82.39
6 30 44,31 89,8 41,80 43.55 0.76 17.51 82.49
7 30 44,58 90,9 41,99 43.80 0.78 17.47 82.53
8 30 44,32 92,0 41,70 43.53 0.79 18.05 81.95
9 30 43,20 92,0 40,89 42.42 0.78 19.20 80.80
10 30 44,21 92,0 41,02 43.42 0.79 18.18 81.82
11 30 44,88 90,0 41,70 44.11 0.77 16.90 83.10
12 30 44,36 91,0 41,78 43.58 0.78 17.75 82.25
13 30 43,88 92,0 40,89 43.09 0.79 18.58 81.42
14 30 44,15 92,0 41,28 43.36 0.79 18.25 81.75
15 30 44,18 92,0 41,36 43.39 0.79 18.22 81.78
Promedio 30 44,30 91.1 41.60 43.55 0.78 17.81 82.19

La calidad del vapor es un valor dificil de determinar con exactitud. En la
actualidad existen varios métodos para medir la calidad del vapor, sin embargo,
no existe ninguno que pueda considerarse simple y sencillo. Se utilizdé el mas

utilizados como sigue:

Calculo de agua por 1 tonelada de mineral seco

Min (seco) 1

= =2,2356 m (2.1.1)
%S6l (ent) 0,4473

Flujo (pulpa) =

Flujo (agua) = flujo (kg pulpa)— flujo (kg mineral)
Flujo (agua) = 2,2356 -1 (2.1.2)

Flujo (agua) =1,2356 tn



Calculo del calor total absorbido por la pulpa

-(Temp (solido),,,,, — Temp sélido,,,,,) +

solido Cp solido

Qt B Cpliquido ’ (Temp (h’quido)(sal) - Temp (Sélida)(ent))

Mliquido ’
0, =[1-0,22-(92-30) +1,2356-1- (92 - 30)] (2.1.3)
0, =89,15 Kcal/kg de mineral

Calculo del flujo de vapor por cada tonelada de mineral.

- O
(hl - hz)
o 89,15
(2705,93 — 503,812) (2.1.4)
89,15
vV=—"-
2202,1

Wy =0,0404837 tn

Calculo del % de sélido en la pulpa a la salida del precalentador.

Min (seco)
% S=
Min (seco)+ Flujo (agua)+ Wv
% S = ! (2.1.5)
1+1,2356 + 0,0405

% §=0,4393 %

De los calculos resulta que durante la operacion normal se alcanza una
disminucion de 0.8% del sélido precalentado, considerando un vapor seco. Por
determinacién fisica en el area de los precalentadores, el valor del porciento de

sélido precalentado resulta ser de 41,60 % como promedio.

A partir del vapor promedio del % de salida precalentado se puede calcular la

cantidad de condensado que arrastra el vapor asi como su calidad

Utilizando nuevamente la ecuacion (2.3.1)



Flujo de agua = b =2,4038
0.4160 (2.1.6)

2,4038-1=1,4038 n

Flujo cond = (Flujo (agua)+Wv))— flujo (agua)—(flujo (agua)+Wv))

Flujo cond = (1,2356 +0,0405)) —1,4038 — (1,2356 + 0,0405) (2.1.7)
Flujo cond =0,162 tn cond

Calculo de la calidad del vapor a la entrada del precalentador
X
VAPOR ~— X + Wy

162
___0Ole (2.1.8)
VAPOR " () 162 + 0,0404

C =0,8 %

VAPOR

Calculo del % de Humedad en el vapor a la salida del separador

% =100- CVAPOR
% =100—-80 (2.1.9)
% =20 %

Producciones vapor en la planta de lixiviacion

Para el calculo se consideré la planta de lixiviacidn operando a una capacidad
promedio de 8500 t/d de sodlidos alimentados para una capacidad de

produccion de Sulfuro de Ni + Co de 33000 t/a.

Calculo del sdlido Lixiviado.
100 ((Fe (PA)-Ni (LL)) ((Ni (PA)-Fe (LL)
S8 ((Fe (SL)-Ni (LL)) ~ ((Ni (LL)-Fe (LL)
. 100-(44,2-6,25)  (1,38-1,25) (2.2.1)
(45,0-6,25)  (6,25-1,25)
N, =8498 1




Calculo del Volumen de licor Lixiviado.
((Ni (PA)—(Ni (SL)- N (SL)
100
~ ((1,38—(0,075-84,98))
100

LL

VLL
1,313
T Ni (LL)
1,313
L = E
v, =0210 m’

(2.2.2)

LL

Calculo licor Lixiviado.

M (lic)=V,, -6 (licor)

M (lic) =0,210-1,089 (2.2.3)
M (lic)=0,229 tn

Calculo Mineral Procesado.
(GPM (lix)-%Sol (PA)) o (pulp) crudo-60-24

100 2205

M (Proc) - 5204000 118:60-24 (2.2.4)
100 2205

M (Proc)=1703,0 tn/d

M (Proc) =

Calculo licor total.
Min (Proc)-1000 M (licor)
24 100
1703-1000 0,229
24 100
M (lic) T =162,28 tn/d

M (lic) T =

M (lic) T =

(2.2.5)



Calculo solido lixiviado.
M (Proc)-1000 N,

M (S61) lix =
24 100
M (61 ix = 170301000 8498
24 100

M (S61) lix = 60,85 tnld

Calculo Mineral procesado total.

M (proc) T =M (lic) total + M (S0l) lix
M (proc) T =162,28 + 60,85

M (proc) T =223,13 t/h

Calculo el % sélidos Lixiviados .
M (Sol) lix
M (proc) total
% (Sol) lix = 60,85 -100

223,13

2

% (S61) lix = 100

% (Sol) lix =27,27 %

Calculo el Vapor al HE.

V (HE) = Min (proc) - Ind (vapor)
V (HE)=1703-0,69
V (HE) =1175,07

Calculo el Acido alimentado.

M (proc)
RAM

A (alim)= 193
0,280

A (alim) =476,85 tn/h

A (alim) =

(2.2.6)

(2.2.7)

(2.2.8)

(2.2.9)

(2.2.10)



Calculo el total de pulpa cruda.

M (proc) 100
%(Sol)

1703
T (pulp) cruda = —-
(pulp) 20

T (pulp) cruda =

100 (2.2.10.1)

b

T (pulp) cruda = 4007,18 tn/d

Calculo el agua en el mineral.

Agua (min) =T (pulp) cruda — M (prec)
Agua (min) = 4007,18 —1703 (2.2.10.2)
Agua (min) = 2304,13

Calculo de los GPM lixiviados.

GPM (Lix) = ((T(pulp) crud-2205/ 8 (pulp)/24/60+ Vapor(HE/24/60- 264}

60+ M (proc) RAM/ 6 (acido) 264/24/60
(4007,18-2205/11,8/24/60+117507/24/60- 264}

(2.2.10.3)

GPM (Lix) =
(L) ( 60+1703-0,280/1,826-264/24/60

GPM (Lix) =787 gpm

Calculo del total de GPM Crudo/GPM Lixiviado.

_ GPM (Lix)
"~ GPM (Crud)

T = ETotal =15134
520

(2.2.10.4)

Calculo el calor del Sélido y licor lixiviado.

0O (Sol) Lix=M(Sol) Lix-Cp (Sol) Lix-(Tem(Ent pulp)—Tem (Sal pulp)-1000

0 (S6)) Lix=6085-0,22-(26411-13278)-1000 (2.2.10.5)
O (Sol) Lix=14437783 Kcal h



O (Lio Lix=M (tota) (Lio-Cp(Lio) Lix-(Tem(Ent pulp—Tem(Sal pulp-100(
O (Lio Lix=16228-0.88x(26411-13278)x1000 (2.4.10.6)
O (Lio Lix=146774349 Kcal h

O (V) Cero= (M (proo)- Ind (;/ZPOV) Cero-1000)

Q (V) Cero= (1703'0’12113'1000) .63894 (2.2.10.6)

O (V) Cero=5962397425 Kcallh

- Entalpia(vapor/# 0

(O (Sol) Lix+ Q (licor) Lix+ Q (Vapor) Cero) 09

Q(T)= 5 95

0 (T) = (14677434,69 +1443778,83 + 5962397,425)
2

O (T) =10489715,2  Kcalh

-0,95 (2.2.10.7)

Calculos % solido lixiviado.

T (Lig) = Agua (min)+ Acido (Alim)+ Vapor (HE) + (Vapor (Agit) - 24
T (Lig) = 2304,13+476,85+1175,09 + (12,6984 - 24) (2.2.10.8)
T (Lig) = 4260,854

_ M(Proc)-N(SL)

T (S6l) Lix =
100
T (S6l) Lix = W (2.2.10.9)

T (S6l) Lix = 1464,239

T (pulp) Lix =T (Lig)+ T (S6l)
T (Pulp) Lix = 4260,854 +1464,239 (2.2.10.10)
T (pulp) Lix =5724,239

T (Sol) Lix
T (Pulp) Lix
1464,239 1100
5724,239

%86l (Lix) = 25,57 %

%861 (Lix) =

%861 (Lix) = (2.2.11)



Calculo de la produccion de vapor por intercambiador de mineral .

0 (total)
M (vap -30) =
(Ent (vapor —30) + Ent (lig —30)
10489715,2
M -30) = k
=30 (G467 +12157) (2.2.41.1)

M (vap—-30)=13,6 t/h
M (vap—-30) =30 000 [ib/h

Estos valores de produccién del intercambiador de calor estan en los rangos
de operacién de producciones actuales de 30,000 Ib/h por enfriador de mineral,
para un total con los dos enfriadores en operacion de 60,000 Ib/h (27.2 t/h). A la
capacidad actual de operacion el consumo requerido de vapor de 15 psig en
los precalentadores resulta ser de 71,000 Ib/h (32.2 t/h). La cantidad de
enfriadores requeridos para garantizar esta producciéon de vapor es de 2.37

unidades.

2.3. Determinacion de las dimensiones del separador

Dimensiones Peso vs Disefio de presion y de temperatura
Tamafio | CC,| @ | Q |Long| Z [Drenaje 150 IzSI 250 leI 350 I:SI 500 leI
(in) ) | Gn) || (in) |Gn)| (i) 450°F 650°F 650°F 650°F
(Lbs) (Ibs) (Lbs.) (Lbs.)

10 5 20 |15] 59 |45 2 360 630 690 875
12 5 24 | 17| 67 |51 2 700 1050 1075 1200
14 5 30 |20] 78 |60 | 2-1/2 980 1400 1540 1690
16 5 36 23| 87 |67 ] 2-1/2 | 1460 1820 1960 2250
18 5 40 |25] 96 |75 3 1640 2150 2660 3650
20 6 42 27| 105 | 81 3 2065 2950 3780

22 6 48 |30] 113 | 88 4 2370 3500

24 6 48 30| 126 | 99 4 3575

La tabla — 7 arriba resume el disefio mecanico standard considerado para los
separadores en funcion del diametro de la linea de entrada del vapor. La linea
de entrada actual al separador es de 18" de diametro por lo que le corresponde
un separador de diametro & de 1003 mm (40”) y longitud de 2438 mm (96”).
Las dimensiones reales del actual separador son similares al seleccionado, tan
solo la longitud es menor del Standard en un 8%. Estos métodos
convencionales de disefio estandar no se especifica las dimensiones de las



piezas interna como: cantidad de alabes, distancia y longitud de los mismos,

Dimensiones Peso vs Disefio de presion y de temperatura
Tamaiio | CC,| @ | Q |Long| Z [Drenaje 150 leI 250 leI 350 lel 500 leI
(in) (i | @n) || (n) |Gin)| (i) 450°F 650°F 650°F 650°F
(Lbs) (Ibs) (Lbs.) (Lbs.)
10 5 20 |15] 59 |45 2 360 630 690 875
12 5 24 | 17| 67 |51 2 700 1050 1075 1200
14 5 30 |20] 78 |60 | 2-1/2 980 1400 1540 1690
16 5 36 23| 87 |67 ] 2-1/2 | 1460 1820 1960 2250
18 5 40 |25] 96 |75 3 1640 2150 2660 3650
20 6 42 27| 105 | 81 3 2065 2950 3780
22 6 48 |30] 113 | 88 4 2370 3500
24 6 48 |30 126 | 99 4 3575

ect.

Este separador tiene como disefo asimilar flujos de vapor de 30,000 I/h
procedente de los enfriadores de pulpa lixiviada. EI Separador esta instalado en
una linea de 18" de diametro, y tiene un diametro interior de 1003 mm y 2220
mm de largo. Tiene en su interior 12 alabes 6 paletas, con una distancia entre
los alabes de 150 mm (6”) y longitud de 430 mm (177).

Para el calculo de las dimensiones de las piezas interiores del separador,
primeramente se calculo las dimensiones del separador para las condiciones
de diseno de flujo de vapor mencionado en el parrafo anterior, y se comparé
con las de disefio para comprobar la efectividad del método de calculo

aplicado.

Primeramente se calculo la velocidad del vapor en la linea bajo las condiciones

de presion y temperatura de disefo del vapor de 15 psig.

Asignamos

Co _ Velocidad del vapor inicial

Vo _ Volumen especifico del vapora Ty P

Go _ Consumo especifico del vapor por seg a través del area de la canal Fo

Fo _ Area de la seccion trasversal de la canal



Velocidad del Vapor en la linea.

Go _ Flujo de vapor : 30 000 Ib/h por enfriador
Vo _ Volumen especifico : 13,74 ft*/Ib

D wbo _457.2 mm =151t

Area del tubo _ 1,765 ft?

Distancia entre los alabes
3 2-7w-r

Z
Z _ Numeros de alabes

T

Angulo de escape a, = (angulo de escape efectivo)-a,,

Angulo de direccién en el borde de entrada o

Para coronas de perfiles el paso relativoes 7z =1¢/b

Calculos de la velocidad de vapor.

flujo vapor -Vo
8

30 000 Ib/h-13,74 f*/1b
1,765 f*

=2335 fi/h (2.3.1)

=20 M/

30 000 /b/h=13,608 kg/h
=378 kg/s

Se considera la direccion del vapor desde el diametro a la entrada de los

alabes de «,:90°, asi como también como angulo de escape efectivo de

a. :14°

e

El valor de C4 igual a la del vapor en la linea.
u_0,97



Vit =13,746  fi'/lb

(2.3.2)

=0,855 m’/kg
Se calcula el area de escape de la paleta

-G -t

3 3
F = 3,78 kg/s-0,855 m’/kg (2.3.3)
0,97-20 m/s

F=0167 m’

Calculo de la longitud de los alabes
k
7-de-sen-a,
(2.3.4)
Para un diametro del separador de dse,= 40’ y diametro de la linea de 18”,

[, =

se escoge como diametro medio de 20’ d (508 mm)

sen 14° = 0,242

Entonces
F
I, = !

7-de-sen-a,

~ 0,167 m’
3,14-508- sen (14%) (2.3.4)

1

I =0,436 m
L =17"

Parat =085 y a,=236", elijamos la cuerda del perfil como b1 =150 mm

Calculo de los numeros de paletas, asumiendo un diametro de 20” ( 0,508

mm)
Z = ﬁ.d_e
bl 4
~3,14-0,508
' 0,150-0,85
Z, =12,5~12"

(2.3.5)



Distancia entre los perfiles del paso

,_2:(14)-0254
12
t=0134 m (5.27")

(2.3.6)

Conclusiones.

La metodologia de calculo aplicada es la adecuada para el analisis y busqueda
de una solucion al problema planteado. Se realizaron muestreo que sirvieron
de base para desarrollar calculos y determinar la cantidad de condensado
arrastrado el vapor de 15 psig. Asi como también de determinaciones de la
cantidad de condensado que se drena a la zanja desde los separadores
existentes. Se desarrollaron calculos dirigidos a determinar la influencia real del
contenido de condensado en la dilucién del porciento sélido precalentado. Con
los valores de las dimensiones de los separadores que se proporciona en la
tabla de disefio estandar y los datos reales del separador se pudo establecer
una comparacion entre las dimensiones actuales del separador y las requeridas

para las condiciones actuales de operacién a altas capacidades.



CAPITULO III

ANALISIS Y DISCUSION DE LOS RESULTADOS.

3.1- Resultado de los calculos de la calidad del vapor

Para el analisis de los resultados se considero dos casos: Caso 1 Llamado
“‘Disefio” que considera los valores disefio de produccion de vapor de 15 psig y
los resultados alcanzado en otros trabajos realizado sobre este tema. El Caso 2
Llamado “Actual” que considera los flujos promedios de produccion de vapor
de 15 psig operando a capacidades actuales de produccién de 33000 t de (Ni
+ Co).

Tabla 8: Resumen de los resultados

Elementos Udes | Disefio | Actual

Producciéon Vapor de 15 psig por enfriador t/h 6.8 13.6
Total de Produccién de Vapor por tren t/h 13.6 27.2
Valor Promedio del % sdlido alimentado % 46.89%* 44 .3%
Valor Promedio % sélido Precalentado (por Secado) % 44.36%* 41.61%
Total Volumen condensado arrastrado por el Vapor t/h 6* 8.42
Valor Promedio % humedad % 14%* 17.84%
Calidad del vapor entrada Precalentadores pulpa % 86%* 82.16%

*Valor extraido de otros trabajos afo 1979

De la Tabla 8 resulta que la calidad del vapor ha disminuido en un 5% con
respecto a los valores calculados con anterioridad. La recuperaciéon de
condensado en el separador por disefio es de 75.4% y en las condiciones
actuales de operacion alcanza valores de hasta 60%. Este valor denota una

disminucién del 20% con respecto al valor de disefio.

3.2- Resultado de las dimensiones del separador

A continuacién se muestran los resultados alcanzado durante los calculos de
las dimensiones del separador. Para el analisis se utilizaron valores reales de
las dimensiones actuales del separador y otros criterios de disefo, lo que
permitid calcular las dimensiones requeridas del separador para asimilar flujos
de vapor producido operando a las actuales capacidad de produccion de Ni +
Co.



Tabla 9: Resumen de los resultados

Elementos Udes | Diseiio | Actual

Producciéon Vapor de 15 psig por enfriador t/h 6.8 13.6
Total de Produccién de Vapor por tren t/h 13.6 27.2
Presion de vapor de 15 psig psig 15.3 20
Temperatura del vapor °F °F 250 259
Volumen especifico del vapora Py T ft’/lb 13.75 11.89
Diametro de la tuberia de entrada al Separador in 18 18
Velocidad del vapor en la linea m/s 20 34
Area de escape requerida en los alabes m* 0.167 0.170
Diametro del separador por disefio estandar m 1003 1003
Longitud del Separador por disefio estandar m 2220 2220
Diametro medio del separador m 0.508 0.560
Longitud de las perfiles para ¢, =14’ m 0.436 0.399
Cuerda del alabe para t, = 0,85 y «a, =36" m 0.150 0.100
Numero de alabes requeridos u 12 21
Distancia entre los alabes m 0.133 0.084

*Valor extraido de otros trabajos de disefio mecanico del Separador afio 1964

Como se puede observar en los resultados que nos muestra la tabla, no existe
diferencia significativa entre las principales dimensiones largo y didmetro de cada
separador utilizando el disefio estandar de seleccion por diametro de la linea de
entrada. Tan solo se requiere de modificaciones en las piezas interiores del

separador como son la cantidad de alabes requerido y distancia de los alabes.

Se requiere para las condiciones actuales de operacién aumentar la cantidad de
alabes a 21 y a una distancia de instalaciéon de 84 mm, para garantizar una
recuperacion por encima del 85% segun los criterios estandar de disefio exigido

para ellos.

3.3- Valoracion economica:

Lograr alcanzar un incremento en la recuperaciéon de condensado desde el

valor actual de 60% hasta un 85% como indica el disefo, representa un



impacto significativo de ahorro de portadores energético. Los ahorros
esperados por concepto son como sigue:

1. Ahorros de 1548250 USD anualmente por reduccién en el consumo de
vapor de 650 psi de 3394 ton de petrdleo al afo en la Planta
Termoeléctrica.

2. Incremento en la productividad de la Planta de 86 t por dia de mineral
crudo por incremento en la disponibilidad del flujo volumétrico a través
de los reactores. Esto representa un incremento anual de 377 t de

produccion de sulfuro de Ni + Co.



CONCLUSIONES

1. Los separadores horizontales instalado actualmente en la Plantas de
Lixiviacion para la separacion del condensado arrastrado por el vapor de
15 psig es el adecuado para este propodsito por su alta eficiencia,
seguridad y estabilidad operativa, y bajo costo de mantenimiento.

2. A las capacidades actuales de operacion el porciento de sdlido en la
pulpa cruda alimentada se reduce en un 6% desde valores promedio de
44.3% hasta 41.6%.

3. Actualmente la calidad del vapor de 15 psig a la entrada de los
precalentadores de pulpa cruda alcanza valores de 82%.

4. El porciento de separacion del condensado en los separadores actuales
no supera valores de 60%.

5. Las dimensiones principales del separador actual como longitud (2220
mm) y diametro (1003 mm) se pueden mantener segun el criterio de
disefo estandar exigido para esto.

6. Con el incremento del porciento de solido precalentado se esperan
ahorros significativos de 1548250 USD por ahorros en el consumo de
petréleo y un incremento en la produccién de Ni + Co de 377 t

anualmente.



RECOMENDACIONES

1. Se debe incrementar adicionalmente en 9 unidades la cantidad de
alabes en el separador actual, para un total requerido de 21 unidades.

2. Estudiar la posibilidad de recuperar todo el condensado derramado en
los separadores y recircularlo a los enfriadores de pulpa lixiviada.

3. Completar la insulacion de todas las lineas que conforman el sistema de

suministro del vapor de 15 psig a los consumidores.
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ANEXO 1

Planta de Lixiviacion

A Pta Lavaderos
——

DIAGRAMA DE BLOQUES
Pulpa Espesada

Pulpa Cruda a

Pta H,SO, 98 %

Espesadores

Vapor 45.7 kg/cm?Z
Reactor\ Reactor Reactor \
A B C

Cisterna Colectora
Derrames
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A
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D
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VAAVA

N/

Agua dee—)

Proceso
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AVA

L.

Pulpa Lixiviadaa CCD

DIAGRAMA DE DE PLANTA DE LIXIVIACION FLUJO TECNOLOGICO



Tabla N° 7 Dimensiones de los separadores por pulgadas de diametros

Dimensiones Peso vs Disefio de presion y de temperatura
Tamano CC, L Q Y S Z Drain 1220{}8 I 2220215 I 330 PSI 5220215 I
Pulgadas |Pulgadas| Pulgadas |[Pulgadas| Pulgadas | Pulgadas | Pulgadas (Lbs) (Ibs) 650°F (Lbs.) (Lbs.)
1-1/2 2-1/2 6-5/8 6 25 18 1 70 85
2 3 8-5/8 8 27 20 1 85 135
2-1/2 3 8-5/8 8 27 20 1 100 140
3 3 10-3/4 9 31 22 1-1/2 140 170 185 190
4 4 14 11 38 28 1-1/2 210 255 325 395
5 4 16 12 43 32 1-1/2 245 365 450 540
6 4 18 13 46 34 1-1/2 315 535 550 650
8 5 20 15 59 45 2 360 630 690 875
10 5 24 17 67 51 2 700 1050 1075 1200
12 5 30 20 78 60 2-12 980 1400 1540 1690
14 5 36 23 87 67 2-12 1460 1820 1960 2250
16 5 40 25 96 75 3 1640 2150 2660 3650
18 6 42 27 105 81 3 2065 2950 3780
20 6 48 30 113 88 4 2370 3500
22 6 48 30 126 99 4 3575
24 6 54 33 138 109 4




Fig — 1 Separadores horizontales.




Tabla No 10 - Flujo de agua de arrastre extraida por separador
Tabla — Comparacion de % de solido precalentado

Muestras

Nivel de agua del
Enfriador

(GPM) Flujo de arrastre
extraido por separador

1

Alto

25,34

Alto

25,94

Alto

25,34

Alto

26,19

2
3
4
5

Alto

25,94

6

Alto

25,56

PROMEDIO

ALTO

25,62



Tabla No 11— Comparacion de % de soélido precalentado

1
2
3

4
PROMEDIO

1
2
3

4
PROMEDIO




Tabla 12 Resultado de la humedad titulo en el vapor

MUESTRA % de humedad Titulo de vapor
1 13.64 86.36

2 14.20 85.80
PROMEDIO 13.92 86.08




