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RESUMEN

COCO Simulator es un programa de simulacion de uso libre y su utilizacién a nivel

académico representa una oportunidad accesible para estudiantes y docentes.

En el trabajo se realizd la simulacion de componentes de dos procesos
industriales utilizando el programa COCO Simulator, siendo estos:

1. Proceso de produccién de acido sulfurico.

2. Proceso de produccién de azlcar a partir de cafia.

La metodologia de simulacion desarollada fue la siguiente: selecciéon y estudio del
proceso, determinacion de variables relevantes, identificacion de las sustancias
que participan en el proceso, seleccion, parametrizacién y adecuacién del equipo
asi como la identificacion de otros parametros requeridos para poder desarrollar la

simulacion.

Posteriormente se introdujo la informacién requerida al programa, de forma

ordenada y sistemaética, procediéndose a realizar la simulacién respectiva.

Al tener los resultados de las simulaciones se realizaron comparaciones de los
datos obtenidos contra datos reales, ademas, se analiz6 en base a criterios

objetivos, la conveniencia de utilizar este programa con fines educativos.

Como un complemento al trabajo desarrollado se elaboré una guia introductoria

sobre el uso de COCO Simulator aplicado a procesos industriales.
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OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL:

Evaluar la implementacion del programa “COCO Simulator’ para simular
componentes de los procesos que se desarrollan en industrias quimicas
salvadorefias, como una herramienta del proceso de ensefanza vy

aprendizaje de la carrera de Ingenieria Quimica.

OBJETIVOS ESPECIFICOS:

Desarrollar criterios para evaluar la funcionalidad del programa “COCO
Simulator” en base a fundamentos bibliograficos sobre pedagogia e

Ingenieria Quimica.

Simular el funcionamiento de componentes de los procesos que se
desarrollan en la industria azucarera asi como en la produccion de &cido

sulfurico utilizando el programa “COCO Simulator”.

Analizar los resultados de la simulacion comparandolos con los parametros

basicos de operacion de los procesos dentro de las industrias estudiadas.

Elaborar un manual donde se presente la metodologia de simulaciéon
implementada en “COCO Simulator”, aplicado a procesos de la industria

guimica y sirva como herramienta didactica.



CAPITULO |

1.0. GENERALIDADES DE LA INDUSTRIA QUIMICA

La industria quimica a lo largo de los afios ha sufrido muchos cambios, todo con el
proposito de satisfacer las necesidades de las personas mejorando su calidad de
vida. Para ello, se transforman las materias primas en productos intermedios o
finales con propiedades o caracteristicas diferentes. Este proceso de
transformacion debe seguir una secuencia légica preestablecida y estar
parametrizado de forma correcta. Muchas industrias se valen de herramientas
tales como la simulacién de procesos para tal fin. La simulacién de procesos se ha
convertido en una herramienta adecuada y oportuna de apoyo para el disefio,
caracterizacion, optimizacion, asi como el monitoreo del funcionamiento de

procesos industriales.

1.1. DEFINICION DE INDUSTRIA QUIMICA
La industria quimica se ocupa de las transformaciones quimicas y fisicas de la

materia prima con la finalidad de obtener productos Utiles para otras industrias o
para la vida cotidiana. Los productos quimicos se obtienen a partir del
procesamiento de materias primas (minerales, metales e hidrocarburos, entre
otros), en una serie de etapas en las cuales se producen las transformaciones
respectivas, obteniendo como resultado productos finales o intermedios. Asi pues,
la industria quimica no se limita exclusivamente a los denominados productos
guimicos, sino que abarca otros productos, como las fibras artificiales, las resinas,

los jabones, las pinturas y otros.



Los productos quimicos se clasifican en tres grupos que corresponden a las
principales etapas de fabricacion (Stellman y McCann, 1998):

e Productos quimicos basicos, producidos normalmente a gran escala y por
lo general son convertidos en otros productos quimicos.

e Productos intermedios, obtenidos a partir de los productos quimicos
basicos, en su mayoria requieren un tratamiento posterior en la industria
guimica.

e Productos quimicos terminados, que requieren tratamientos quimicos

posteriores.

El objetivo fundamental de una industria quimica es la de lograr utilidades
mediante la compra de materias primas, transformacion fisicoquimica de las
mismas, venta de productos elaborados, inversion en instalaciones de produccion,
contratacion de recursos humanos de todos los niveles y todo lo que las demas

industrias deben realizar para estar en operacion (Suarez B., 2004).

1.2. PANORAMA MUNDIAL DE LA INDUSTRIA QUIMICA
La industria quimica es de suma importancia para la economia de una nacién

desarrollada. En la primera mitad del siglo XIX el desarrollo industrial de una
nacion se podia medir por su produccion de acido sulfurico. En la actualidad se
puede utilizar de manera similar la produccién de etileno como medida de
complejidad industrial (Suarez B., 2004). Su impacto en la economia y en nuestro
estdndar de vida es evidente. La elaboracién de prendas de vestir, partes de
automoviles, juguetes, resinas, cosméticos, etc. provienen de las operaciones
basadas en procesos quimicos. El ingeniero quimico debe estar capacitado para
el analisis y disefio de procesos que satisfagan una necesidad de la sociedad

(Jiménez Gutiérrez, 2003).



Acorde con Garcia, Martinez y Rodriguez (2013), la historia de la industria quimica
en el mundo es especial, pues a pesar de que sus bases cientificas son anteriores
a la Revolucion Industrial, tom6é su forma actual a comienzos del siglo XX al
establecer procesos de fabricacidbn a gran escala de productos de bajo valor

agregado.

En el marco del desarrollo industrial, la industria quimica no fue una excepcion.
Algo que resulta comprensible si se tienen en cuenta los siguientes factores:
a) El desarrollo industrial general originG una gran demanda de materias
primas.
b) La influencia de la ciencia sobre la industria se hizo evidente en aquellas
industrias que estaban en evolucion constante.
c) El crecimiento de la poblacion y la mayor necesidad de alimentos, fueron

poderosos estimulos para la aparicion de nuevas industrias.

La industria quimica actual nace aproximadamente en la segunda mitad del siglo
XVIII avanzando desde entonces a pasos agigantados, considerandose en la
actualidad que el 97 % de los productos que usamos en nuestra vida contienen
materiales y sustancias producidos en alguna industria quimica. Un dato que
respalda la importancia de la industria quimica es que, en 2007, el volumen de
negocio de esta industria en el mundo se situ6 por encima de los 3.14 billones de
dolares, acumulando un incremento de casi 1.3 billon de dolares en la dltima

década.

1.3. SITUACION ACTUAL: INDUSTRIAS QUIMICAS QUE UTILIZAN
PROCESOS AUTOMATIZADOS EN EL SALVADOR
En la actualidad, son muchas las industrias quimicas que optan por automatizar

Sus procesos, esto con el objetivo de analizar posibles escenarios que conduzcan

a mejorar y/o incrementar la eficiencia de los mismos. Los sistemas de



automatizacion permiten visualizar condiciones de operacion en los procesos,
antes de que ocurran en la realidad, los resultados obtenidos pueden ser utilizados
para predecir el comportamiento de los procesos y/o sustancias con la que se esta

trabajando, asi como las variables que se ven involucradas.

En El Salvador se han identificado diversas industrias quimicas que utilizan
procesos automatizados, entre estas industrias podemos mencionar:

e Grupo Fertica

e Ingenio El Angel

e Ingenio La Cabaia

e Central de Izalco

e Industrias La Constancia

e Unilever
e LaGeo
e Holcim



CAPITULO Il

2.0. DESCRIPCION DE PROCESOS

2.1. GENERALIDADES DE LOS PROCESOS
Existen muchas definiciones de lo que es un proceso, algunas de ellas son:

“Una actividad o un conjunto de actividades que utiliza recursos, y que se gestiona
con el fin de permitir que los elementos de entrada se transformen en resultados,

se puede considerar como un proceso (Norma ISO 9001:2008).”

“Conjunto de los recursos y de las actividades, interrelacionadas, repetitivas y
sistematicas, mediante los cuales unas entradas se convierten en unas salidas o
resultados (Pardo, 2012).”

“‘Un proceso se puede definir como un conjunto estructurado y completo de
actividades que se desarrollan en una organizacion, con el objetivo de conseguir
un resultado para un cliente (interno o externo) que satisfaga plenamente sus
requerimientos. Un conjunto estructurado de actividades que, a partir de las
entradas suministradas por un proveedor, mediante actividades intermedias se

obtienen unas salidas o productos para un cliente (UES-FIA-EIQA, 2015).”

Todas las definiciones anteriores son acertadas y precisas sin embargo para la
seccion presente y futuras referencias en este documento se adoptara la definicién
de proceso que describe Pardo. Reconociendo que en un proceso las entradas se
pueden convertir en salidas intermedias, resultados o servicio final y que toda
actividad que se realiza dentro de una organizacion es considerada un proceso.

Es importante resaltar que el proceso existe esté o no documentado, a los



procesos que no estan documentados, pero si existen dentro de la organizacion se
les conoce como procedimientos de hecho y por no estar documentados son

susceptibles a mayor variabilidad.

Los procesos deben ser flexibles y enfocados a producir productos o servicios de
calidad que cumplan las necesidades (implicitas y explicitas) de los clientes, asi

como las especificaciones, todo esto haciendo un uso racional de los recursos.

2.2. CLASIFICACION DE LOS PROCESOS
Establecer una tipologia de los procesos es muy Uutil, pues se puede emplear para

dar forma a la estructura global de procesos de la organizacién, que habitualmente
se conoce como mapa de procesos. Las diferentes formas de clasificar un proceso
responden a su naturaleza, tamafo o interfuncionalidad, en este trabajo solo se

describira la clasificacion por su naturaleza y por su tamafio (Pardo, 2012).

2.2.1. CLASIFICACION DE LOS PROCESOS POR SU NATURALEZA
El objetivo de cada proceso es satisfacer una necesidad dentro la organizacion,

esta clasificacion se realiza en funcién de la necesidad cubierta por un proceso. Y
se divide de la siguiente forma (UES-FIA-EIQA, 2015):
e Procesos estratégicos: estdn relacionados con las estrategias
empresariales, cubren necesidades de planificacion, mejora y crecimiento.
e Procesos de negocio 0 misionales: a través de estos procesos la
organizacion produce los servicios o productos y los resultados principales.
Son muy especificos para cada organizacién o industria.
e Procesos de apoyo o soporte: son los procesos que proveen todos los
insumos necesarios para que los procesos de negocios funcionen, por
ejemplo: Gestidén de recursos humanos, instalaciones, compras, gestion de

recursos informaticos, gestiébn administrativa financiera, mantenimiento.



2.2.2. CLASIFICACION DE LOS PROCESOS POR SU TAMANO

Existe una jerarquia para clasificar los procesos por su tamafio y es la siguiente

(UES-FIA-EIQA, 2015):

e Macroproceso: Es el agrupamiento de procesos en base a unas

caracteristicas afines.

organizacioén son pocos.

e Proceso: es un acercamiento mas detallado del macroproceso, en los

procesos se describen todas las actividades que realiza una organizacion.

e Sub proceso: Los procesos a su vez pueden comprender procesos de

menor tamafio o de ejecucibn mas simple, a estos procesos se les

denomina sub procesos.

Por

Lo anterior se resume en la Figura 2.1.

lo general, los

macroprocesos en una

Macroproceso
!
Proceso 1 Proceso 2 Proceso 3
|
4 _
Sub Sub Sub Sub
Proceso Proceso Proceso Proceso
1a 1b 1c 1d

Figura 2.1. Desglose de procesos (UES-FIA-EIQA, 2015).



2.3. DOCUMENTACION DE LOS PROCESOS
Es importante recalcar que los procesos existen estén o no documentados, sin

embargo, una forma de ordenar, esclarecer dudas sobre los procesos y sobre todo
disminuir la variabilidad de los procesos en una organizacion es documentandolos.
Documentar un proceso consiste en escribir lo que se hace, definir las

interacciones que se dan en este, su parametrizacién y medicion.

Los procesos se documentan de la siguiente forma:

Mapa de e Diagrama
procesos de flujo

Ficha de
proceso
>| Procedimientos

Figura 2.2. Documentacién de los procesos (UES-FIA-EIQA, 2015).

2.3.1. DIAGRAMA DE FLUJO
Esta herramienta gréfica fue ideada por programadores informaticos en la década

de 1940, aprovechando métodos de representacion ya existentes. Dada su
facilidad de interpretacion, y a pesar de que su popularidad en el campo

informatico disminuyo, fue aprovechada en el mundo empresarial y demostré ser



de gran utilidad para ilustrar graficamente los procesos y, con ello, hacer mas

visible y evidente este concepto abstracto (Pardo, 2012).

Un diagrama de flujo es una representacion grafica del conjunto de actividades,
decisiones y acciones que definen un proceso. Es decir, la secuencia de etapas o
acciones que se llevan a la préactica (UES-FIA-EIQA, 2015). Su elaboracion es un
paso basico para documentar los procesos ya que permiten comprender el
funcionamiento de los procesos de forma sencilla, un diagrama de flujo debe ser
comprendido por personas con conocimientos basicos del proceso. Define las
funciones y responsabilidades de todos los involucrados en el proceso, mostrando

las relaciones cliente-proveedor interno.

Normalmente se utiliza simbologia basica para su elaboracion, tales como cuadros
de dialogo, rombos de decision y elipses para representar el inicio o finalizacion.
Sin embargo, en las industrias quimicas se suele utilizar una simbologia especial,

tal y como se observa en la Figura 2.3.
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F3/AS6
F3/AIPY

F3/ASS

F3/AP3

F3/AS7 F3/AS3

F3/AIP2 F/AS2

F3/AS1

F3/0A2
F3/AS4

F2/0A4

F3/AP1

F3/AP2

F3/DA

Figura 2.3. Representacion de simbologia utilizada en industrias quimicas (Autor, 2016).

2.3.2. FICHA DE PROCESO O DE SUB PROCESO
Dentro de este trabajo, la ficha de procesos o sub procesos estara definida como

una herramienta documental que se asigna a cada subproceso dentro del proceso
global y que contiene toda la informacion necesaria para identificar, describir y
caracterizar el proceso asi como los equipos y variables inherentes. La ficha de
procesos o de sub procesos, se hace por cada proceso o por cada subproceso,

dependiendo del objetivo que se persigue (Ver Anexo A).
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2.3.2.1. CONTENIDO DE LA FICHA DE PROCESO O DE SUB PROCESO

a)

b)

Diagrama de proceso o de sub proceso e interconexién de los equipos
utilizados

En este apartado se har4 un esquema en el cual se ilustrardn los equipos
involucrados en el proceso o0 sub proceso y como estan conectados entre si.
Ademas, se identificaran con codigos cada componente dentro del proceso o

subproceso (flujos, equipos, equipos secundarios, etc.)

Informacién general
Contiene informacion que permite identificar al subproceso cuya finalidad tiene
un caracter administrativo u organizativo. Las categorias a llenar en esta

secciéon son:

INFORMACION GENERAL
Responsable del sub
proceso:
Objetivo del sub
proceso
Descripcion del sub
proceso
Nombre del proceso al
gue pertenece

e Responsable del sub proceso:
Este espacio tiene un valor puramente administrativo, y se ha incluido en esta
ficha para darle utilidad méas all4 de la simulacion del correspondiente sub

proceso.
e Objetivo del sub proceso:

Se presenta de manera concisa cual es el objetivo de este sub proceso dentro

del proceso global.

12



e Descripcion del sub proceso:
Se describe qué se hace en el proceso, cOmo se hace y cuales son sus

principios de funcionamiento, entre otros.

e Nombre del proceso:
Se incluye el nombre del proceso al cual pertenece este sub proceso con el
objetivo de mantener una organizacion que permita un acceso eficiente a la

informacién de cada ficha.

c) Entradas y salidas del sub proceso
Contiene informacion sobre las entradas y salidas generales del sub proceso;
quién las provee y quién las recibe al entrar y salir respectivamente del sub

proceso.

Proveedor Entrada Salida Receptor

d) Variables de operacién de las entradas y salidas
En esta tabla se hace una lista de todas las variables de operacion

involucradas en cada entrada y salida del sub proceso.

Entrada Variable / especificacion Salida Variable /
especificacion

13



e) Flujos internos en el sub proceso

f)

Consiste de una lista de los flujos internos dentro del sub proceso, identificados
por un cédigo y acompafiados de una descripcion y los parametros
involucrados en cada uno y que son de importancia para el funcionamiento del

sub proceso.

Caddigo Descripcion del flujo Parametros requeridos

Descripcion de equipos y parametros
Se recopilan en esta seccién, ordenados de acuerdo al cédigo que los
identifica, todos los equipos involucrados en el sub proceso, su descripcion y

los pardmetros involucrados en su funcionamiento.

Parametros

Cadigo Equipos requeridos requeridos

g) Procedimientos asociados

Son los procedimientos creados bajo una administracion de la calidad para

mejorar el control sobre los sub procesos.

Cédigo Nombre
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h) Leyes, normativas asociadas, firmas y sellos
Espacio de wuso administrativo y legal, que contiene informacion
complementaria para hacer de esta ficha un documento funcional a nivel

profesional.

2.3.3. PROCEDIMIENTOS
Segun UES-FIA-EIQA (2015) procedimiento es una descripcidon escrita de un

proceso, es cuando se dice como se hacen las cosas, para ello se describen las
diferentes actividades especificas que se ejecutan para su realizacion, y esta
descripcion queda plasmada en un “Procedimiento escrito”. Se puede decir que el
proceso indica qué hace una organizacion y el procedimiento indica cémo lo hace.
Como parte de la documentacibn de una organizacion también se tienen

manuales, instructivos, formatos y registros.

2.4. MEDICION
La forma de medir un proceso o los resultados que este produce es fijando

criterios, que son caracteristicas a medir, para ello se utilizan indicadores de
proceso e indicadores de resultados y se fija una meta a donde se quiere llegar.
De acuerdo a UES-FIA-EIQA (2015), un indicador es una medida cuantitativa que
puede usarse como guia para controlar y valorar la calidad de las diferentes
actividades, es decir, la forma particular (normalmente numérica) en la que se

mide o evalla cada uno de los criterios de calidad.
Los indicadores sirven para evaluar un proceso, ayudan a identificar

oportunidades de mejora, miden el cumplimiento de los objetivos en el tiempo, asi

como las desviaciones que el proceso pueda presentar.
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En cualquier organizaciéon o industria los indicadores deben presentar ciertas
caracteristicas basicas, deben ser: cuantificables, adecuados a la realidad del
proceso, representativos, fiables y finalmente Utiles ya que es un error comun

colocar indicadores cuyo resultado no indica ninguna oportunidad de mejora.

Existen indicadores que miden desviaciones intermedias en el proceso,
indicadores que miden la satisfaccion del usuario, otros que miden la efectividad

del sistema de gestidn, entre otros.

En las industrias quimicas los indicadores suelen colocarse al inicio, en medio y al
final de los componentes criticos de los procesos, ya que se debe tener un control
riguroso del comportamiento de las sustancias o materia prima y de esa forma

garantizar que el resultado final sea el esperado por el cliente (Sanchez, 2013).
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CAPITULO Il

3.0. DESCRIPCION DE INDUSTRIAS
SELECCIONADAS

3.1. DESCRIPCION DE LA INDUSTRIA DE PRODUCCION DE ACIDO
SULFURICO
En El Salvador, la Unica empresa dedicada a la produccién de acido sulfarico es la

planta productora de produccion y comercializacion de fertilizantes sintetizados del
Grupo Fertica. La planta de produccidén se encuentra ubicada en el occidente del
pais, en la zona industrial de Acajutla, Sonsonate. Esta planta abastece a
Guatemala y Honduras, mientras que la planta de produccion ubicada en Costa

Rica, abastece a Nicaragua y Panama.

3.1.1. PROPIEDADES Y APLICACIONES DEL ACIDO SULFURICO
El &cido sulfarico es el producto de la industria quimica mas empleado, dado su

relativo bajo precio y versatilidad, siendo por tanto el producto quimico mas
fabricado en el mundo con una produccién de aproximadamente 200 millones de
toneladas en 2009 y una produccién estimada de 285 millones de toneladas para
2020 (Ros Moreno, 2012).

En la Tabla 3.1 se muestran las propiedades del acido sulfurico.

17



Tabla 3.1. Propiedades fisicas del acido sulfurico

Nombre Acido Sulfarico
Formula molecular H2SO4
Peso molecular 98.08 g/mol
Densidad 1.8342 g/ml
Estado fisico Liquido viscoso
Color Incoloro-marrén

290 °C; 100 %
(310-335) °C; 98 %
(10.4-10.5) °C; 100 %

Punto de ebullicion (760 mmHgQ)

Punto de fusién

3 °C; 98%
0.3; Solucion 1 N
pH 1.2; Solucién 0.1 N
2.1; Solucién 0.01 N
Solubilidad en agua (g/ml) Total

Fuente: Ros Moreno, 2012.

La razoén por la cual el &cido sulfarico es tan importante se encuentra en la amplia

gama de aplicaciones, entre las que se destacan (Sanchez, 2011):

Obtencion de otros productos quimicos, como es el caso de los
procesos de produccién del acido clorhidrico y el &cido nitrico.

Obtenciéon de abonos y fertilizantes, entre los que cabe destacar al
sulfato amoénico y los derivados de los superfosfatos de calcio.

Fabricacién de colorantes, algunos de los cuales son sulfatos metalicos.
Actuacion como electrolito, especialmente en baterias como las
empleadas en los automdéviles.

Desatascador de tuberias tanto de uso doméstico como industrial.
Blanqueador en la industria textil.

Purificador de la mayoria de las fracciones que se obtienen de la

destilacion del petroleo (gasolinas, disolventes, naftas, kerosenos).
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3.1.2. PROCESO DE PRODUCCION DEL ACIDO SULFURICO
Existen dos métodos para obtener H2SOa, el método de las camaras de plomo y el

método de simple contacto. A continuacion, se explicard el segundo método,

puesto que es el método utilizado en la planta de produccion de El Salvador.

El método de simple contacto utiliza una catalisis heterogénea, es decir, el
catalizador empleado esta en una fase de agregacion distinta a la de los reactivos.
Este método permite obtener un acido sulfurico con una concentracion en torno al
98 %p/p, es decir, 98 gramos de acido sulfirico por cada 100 gramos de
disolucion. Este método supone un mayor rendimiento y menor tiempo para las

materias primas (Ros Moreno, 2012; Sanchez, 2011).

La fabricacion de &cido sulfirico se puede englobar en tres etapas o fases
generales, las cuales se describirdn a continuacion (Ros Moreno, 2012):

1. Obtencién de gases conteniendo anhidrido sulfuroso (SOz2) y preparacion
de estos gases para ser destinados a la fabricacion de acido sulfarico.
Generalmente, la corriente gaseosa de SO2 debe someterse a un proceso de
purificacion en el que se eliminen componentes (como restos de arsénico)
gue pueden interferir en etapas posteriores.

2. Oxidacion del SOz para convertirlo en anhidrido sulfarico (SO3z) con la
ayuda de un reactor catalitico.

3. Absorcion del anhidrido sulfarico (SOs3) en una solucion de 6leum

(H2S207), para formar el &cido sulfurico.

En la Figura 3.1 se muestra el esquema general de la produccién de &cido

sulfdrico mediante el método de contacto.

19



A

Figura 3.1. Diagrama del proceso de produccién de la planta de &cido sulfarico por el método de contacto. (Grupo Fertica, 2016).
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3.1.2.1. OBTENCION DE SO2 EN UNA MEZCLA DE GASES

e PROCESO DE COMBUSTION
La generacion de SOz, dioxido de azufre, se realiza partiendo de la fundicion de
flor de azufre. La flor de azufre es una presentacion del azufre en forma de polvo

fino de color amatrillo.

En un inicio, se alimenta el azufre en pilas de fundiciébn. En una primera etapa,
estas pilas funden el azufre, ademas tienen como funcién limpiar y remover
cualquier tipo de particula que pudiese llevar el azufre al haber estado expuesto al
aire libre. Por ultimo, siempre dentro de las pilas, el azufre pasa a una etapa de
sedimentacion, para remover las particulas que no hayan sido eliminadas

previamente.

Al salir de las pilas, el azufre se hace pasar a través de tuberias enchaquetadas,
en donde también se hace circular vapor para evitar que el azufre se enfrie y
vuelva a solidificarse. Este azufre fundido se alimenta hacia el horno quemador
para la etapa de combustion, en la cual se transforma el azufre en SO2 gaseoso.
Este proceso es exotérmico, hay desprendimiento de calor, por lo que cuando se
ha encendido una carga en el horno, la combustién continua mientras se sigue
afiadiendo materia prima y aire seco. La temperatura en el horno se mantiene
alrededor de 900 °C - 1000 °C (Guzman, 2016).

Los hornos mas empleados en este proceso son los de tubo giratorio en los que el
azufre se carga por el extremo superior, y por el extremo inferior se introduce aire
seco en exceso. En una vasija cilindrica de acero, revestida de material refractario,
se pone el material a tostar sobre una parrilla de malla fina, y en cuanto se
enciende el azufre se sopla desde abajo una fuerte corriente de aire que, de una

parte, mantiene la combustién, y de otra, levanta los finos granos de azufre y los
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mantiene flotando. De esta manera, el azufre queda rodeado de aire por todas las

partes y se quema rapida y completamente (Guerrero y Rivas, s.f.).

Al finalizar la combustion, la corriente gaseosa de SO2 se pasa por una caldera
piro tubular, la cual aprovecha las altas temperaturas de los gases para generar
energia. Los tubos de la caldera estdan rodeados de agua, donde los gases
calientes transfieren calor al agua y generan vapor saturado. El didmetro promedio
de los tubos es de 0.05 m.

La reaccion que se produce en esta etapa es (King, Davenport & Moats, 2013):

S+ 020 —S02 @) + calor

e PURIFICACION DEL GAS

En todos los métodos de fabricacion de acido sulfurico es preciso purificar el SOx.
En el método de contacto, las impurezas, especialmente el arsénico, acttan como
venenos del catalizador y, por ello, se requiere una purificacion especialmente fina

(Guerrero y Rivas, s.f.).

Los gases que se hicieron pasar previamente por el intercambiador de calor para
aprovechar su energia, salen frios. Estos gases se hacen pasar en un filtro de
gases, el cual esta recubierto de cuarzo de diferente tamafio de grano, esto
permite atrapar electrostaticamente las impurezas que aun pudieran llevar los

gases (Guzman, 2016).

3.1.2.2. OXIDACION DEL SO2 PARA CONVERTIRLO EN SO3
La reaccion de conversion de SO2 en SOs esta basada en la siguiente reaccion de

equilibro en presencia de catalizador.
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SO2(@)+ % 02 «> SO3(@)

Esta reaccion es exotérmica, y se puede maximizar su rendimiento teniendo en
cuenta (IHOBE, 2006):
¢ Que el incremento de la cantidad de Oz hara que el equilibrio de la reaccion
se desplace produciendo mas SOs.
¢ Que incrementando la presion también se favorece la formacion de SOs.

e Que un mayor tiempo de reaccion favorece asi mismo la conversion.

Esta reaccion toma lugar en un reactor compuesto, por lo general, de 3 6 4 etapas
(Ver Figura 3.2.). Segun lo establece Guzman (2016), el catalizador se empaca en
diferentes capas de lecho soportado en una rejilla, donde el tamafio de las camas
de catalizador aumenta de arriba hacia abajo, a medida que el SOz reacciona con
el aire, necesita de un mayor tiempo de contacto para que la reaccion sea
favorable. El aire seco se introduce por la parte superior del reactor para que
pueda reaccionar con el SO2. En la primera etapa del reactor, los gases entran a
una temperatura promedio de 390 °C y salen a 560 °C aproximadamente. Entre
cada capa de lecho se ubica un intercambiador de calor para retirar excesos de
calor perjudiciales para los equipos y para la reaccion en si, ya que es una
reaccion exotérmica y por tanto favorecida en la termodindmica por las
temperaturas bajas. Asi, se vuelven a enfriar los gases para favorecer
nuevamente la reaccion. Se ha establecido empiricamente que el delta de
temperatura de la segunda etapa es aproximadamente la mitad del delta de
temperatura de la primera etapa, el delta de temperatura de la tercera etapa es un
tercio del delta de temperatura de la segunda etapa y en la cuarta etapa el delta es
un cuarto del delta de temperatura de la tercera etapa. La conversion de SO: a
SOs es parcial, es decir que en cada etapa del reactor solo se convierte una
porcion hasta que se alcanza el 98 % de conversion global en el reactor (Ver
Figura 3.3.).
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Figura 3.2. Esquema de un reactor con cuatro etapas (Autor, 2016).
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Figura 3.3. Curva de equilibrio de conversién de SO2 para un proceso de produccion de H2SO4 por

absorcién simple (King et al, 2013).
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Los lechos de catalizador utilizados contienen pellets de forma anillo estrella,
puesto que dan una buena distribucion del flujo en convertidores con una baja
velocidad de gases y permiten incrementar la superficie de contacto entre el gas y
el catalizador. El tamafio de particula es aproximadamente 10 mm. El catalizador
consiste en sales de vanadio con tierras diatomaceas como elemento soporte, en
la siguiente proporcion:

e 5% compuesto activo

e 95 % substrato de tierras diatomaceas (silice)

Figura 3.4. Fotografia de piezas de catalizadores. Anillos, anillos de estrella y pellets (King et al,
2013).

3.1.2.3. ABSORCION DE SOs3
El acido sulftrico se obtiene absorbiendo SOz en agua en presencia de H2SOa4 (con

una concentracion de al menos el 98 %). La eficiencia de este paso esta
relacionada con (IHOBE, 2006):

® | a concentracién de H2S04 (98.5 - 99.5 %) en el liquido absorbente.

® Elrango de temperatura del liquido (normalmente entre 70 °C — 120 °C).
® La técnica de distribucion del acido.

® FEltipo separador de gotas o filtros de nieblas.

® | atemperatura del gas de entrada.

® Que el flujo de gas sea en contracorriente 0 no.
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La reaccion que procede es:
SOs3(g) + H20 1y =H2S0a4 ()

Acorde a Guzman (2016), en la practica el SO3 no se absorbe sobre agua, porque
la niebla formada est4 compuesta por pequefnas gotas de acido sulfurico que no
son absorbidas y la reaccion es demasiado violenta, mientras que sobre &cido
sulfurico concentrado al 98.5 % esta absorcion tiene lugar rapidamente, debido,
probablemente, a que a esta concentracion el acido presenta un minimo en su
presion de vapor. Es por eso que se emplea acido de esta concentracion para

realizar el proceso:

S03 (g) + H2S04 () =H25207 () (Oleum)
H20 () + H2S207 () = 2H2S04 ()

Antes de ingresar a la torre de absorcion, los gases ingresan a un economizador
(un intercambiador de calor gas-liquido), el cual permite enfriar los gases a la
salida del reactor, pasando de 400 °C a 160 °C aproximadamente. En la torre de
absorcion se recircula acido sulfurico a una concentracion de 98.5 %, de manera
gue tenga un mayor tiempo de residencia y pueda ser absorbido. Una vez se ha
obtenido 6leum en la torre de absorcidn, esta corriente se alimenta a un tanque de
recirculacion donde ademas se mezcla con &cido diluido de la torre de secado. Un
medidor de concentracion ajusta la concentracién al 98.5 % dosificando el agua
gue sea necesaria, luego este acido es el que se recircula a ambas torres y que
también se manda a los tanques de almacenaje. Finalmente, se obtiene &cido
sulfarico a una concentracién de 98.5 %. Este proceso se conoce con el nombre

de absorcion simple (Ver Figura 3.5).
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Figura 3.5. Diagrama del proceso de absorcion simple (Autor, 2016).

El enfriamiento del acido juega un papel importante en la determinacion de la
eficiencia y operacién segura de toda la planta de produccién de &cido sulftrico.
Los principales equipos de enfriamiento lo constituyen los intercambiadores de
coraza y tubos, asi como los intercambiadores de placas, ambos refrigerados con

agua de proceso, 0, en casos excepcionales con aire (Ros Moreno, 2012).
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3.2. DESCRIPCION DE LA INDUSTRIA AZUCARERA
Actualmente EIl Salvador, cuenta con seis ingenios azucareros, los cuales son:
e Central Azucarera de lzalco
e Ingenio Chaparrastique
e Ingenio El Angel
e Ingenio La Cabafa
e Ingenio Jiboa
e Ingenio La Magdalena

3.2.1. DEFINICION Y ESTRUCTURA QUIMICA DEL AZUCAR
Tal y como lo describe Zepeda Guardado (2012), el azUcar es un endulzante de

origen natural, sélido, cristalizado, constituido esencialmente por cristales sueltos
de sacarosa, obtenidos a partir de la cafia de aztcar (Saccharum officinarum) o de
la remolacha azucarera (Beta vulgaris) mediante procedimientos industriales

determinados.

La sacarosa es un carbohidrato de origen natural compuesto por 12 atomos de
carbono, 22 atomos de hidrégeno y 11 de oxigeno. Su férmula molecular
condensada es C12H22011 (oxigeno 51.42 %, carbono 42.10 %, hidrogeno 6.48 %).
Posee un peso molecular de 342.30 g/mol, es un sélido cristalino que carameliza a
160 °C, es un azucar no reductor y polialcohol que tiene 3 grupos hidroxilos
primarios (-CH20H 6, 1’y 6’) y 5 en posicién secundaria (-CH-OH, 2, 3, 3’, 4 y 4).
La sacarosa de la cafia de azlcar es un disacarido natural formado por el enlace
bioguimico (enlace glucosidico) de los monosacaridos glucosa (azucar de uvas o

dextrosa) y fructosa (azlcar de frutas o levulosa).
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Figura 3.6. Estructura molecular de la sacarosa (Zepeda Guardado, 2012).

El azucar comercial es sacarosa de diferentes grados de pureza. La azucar
refinada es una de las sustancias organicas mas puras que se conocen, contiene
99.96 % de sacarosa y el resto consiste de humedad, por lo que también se le

llama simplemente sacarosa, para distinguirla de los demés azlcares.

El azlicar se obtiene industrialmente de la cafia de azucar, remolacha azucarera,
sorgo dulce, palma datilera, maiz dulce, asi como de otras fuentes con un alto
contenido en sacarosa. La cafia de azUcar contiene entre 8 y 15 %p/p de
sacarosa. El jugo obtenido mediante el proceso de la molienda de la cafa, es
concentrado y posteriormente la sacarosa es cristalizada al evaporar el agua por
calentamiento. Los cristales formados son el azlcar crudo, o de ser refinados, el

azucar blanco.

El azucar pocas veces se consume en forma directa, siendo lo usual adicionarlo a
otros alimentos para mejorar su sabor, textura y cuerpo (bebidas, jugos, helados),
utilizarlo como preservante (leche, frutas, jamones) y como mejorador de la

apariencia (panaderia, pasteleria).
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3.2.2. VARIEDADES DE LA CANA DE AZUCAR
La cafia de azucar es una graminea tropical que pertenece a la misma variedad

(Andropogoneae) que la del sorgo, el pasto Johnson y el maiz. La cafa de azucar
gue se cultiva actualmente es un hibrido complejo de dos o0 mas de las cinco
especies del género Saccharum: S. barberi Jeswiet, S. officinarum L., S. robustum
Brandes y Jesw. Es Grassl, S. sinense Roxb. y S. spontaneum. Muchas formas de

estas especies hibridizan, originando un género muy diverso.

Algunos investigadores piensan que Saccharum se desarrollo en el area de
Birmania, China e India en el Asia Meridional. Saccharum spontaneum, S. sinense
y S. barberi, son tipicas de esta region; las formas relativamente jugosas de las
dos dUltimas especies fueron utilizadas en los comienzos del cultivo y
procesamiento de aquellas con Miscanthus, y evoluciono a S. officinarum en el

area de Nueva Guinea (Chen, 1997).

3.2.3. COMPOSICION QUIMICA DE LA CANA DE AZUCAR
La composicion quimica de la cafia de azucar es la resultante de la integracion e

interaccion de varios factores que intervienen en forma directa e indirecta sobre
sus contenidos, variando los mismos entre lotes, localidades, regiones,
condiciones climéticas, variedades, edad de la cafa, estado de madurez de la
plantacién, grado de despunte del tallo, manejo incorporado, periodos de tiempo
evaluados, caracteristicas fisicoquimicas y microbiologicas del suelo, grado de
humedad (ambiente y suelo), fertilizacion aplicada y otros (Zepeda Guardado,
2012). La Tabla 3.2 muestra la composicién quimica promedio de la cafia de

azucar.
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Tabla 3.2. Composicion quimica promedio de los tallos y los jugos de la cafia

de azucar
CONSTITUYENTE QUIMICO PORCENTAJE (%)
EN LOS TALLOS:
Agua 73-76
Sélidos 24 - 27
Solidos solubles (Brix) 10-16
Fibra seca 11-16
EN EL JUGO:
Sacarosa 75 -92
Azlcares Glucosa 70 — 88
Fructosa 2-4
Sales Inorganicas 3.0-34
Organicas 15-45
Acidos orgéanicos 1-3

Aminoacidos 15-55
Proteina 0.5-0.6

Otros no Almidones 0.001 —0.050
Aziicares Gomas 0.3-0.6

Ceras, Grasas, etc. 0.15-0.50
Compuestos fendlicos 0.10-0.80

Fuente: Zepeda Guardado, 2012.

En términos globales la cafia esta constituida principalmente por jugo (conteniendo
agua y sacarosa) Yy fibra, siendo la fibra la parte insoluble en agua formada por
celulosa, la que a su vez se compone de azUcares simples como la glucosa
(dextrosa). A los soélidos solubles en agua expresados como porcentaje y
representados por la sacarosa, los azUcares reductores y otros componentes,
comunmente se les conoce como Brix. La relacion entre el contenido de sacarosa
presente en el jugo y el Brix se denomina pureza del jugo. El contenido “aparente”
de sacarosa, expresado como un % en peso y determinado por polarimetria, se
conoce como “Pol”. Los sélidos solubles diferentes de la sacarosa, que contempla
los azucares reductores como la glucosa y la fructuosa y otras sustancias

organicas e inorganicas, se denominan usualmente “No Pol” o “No Sacarosa”, los
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cuales corresponden porcentualmente a la diferencia entre Brix y Pol (Zepeda
Guardado, 2012).

3.2.4. SIEMBRA Y COSECHA DE LA CANA DE AZUCAR
En é&reas tropicales, se puede plantar o bien la parte superior de la cafia o

segmentos cortos del tallo (“semilla”) con dos o tres yemas. En las éareas
templadas, donde las estacas deben sobrevivir el invierno en un estado de
latencia, se plantan tallos enteros a fin de disminuir la descomposicion de estos.
La tasa de crecimiento de las plantas jovenes estad directamente relacionada con
el tamafio del trozo que sirve de semilla y la cantidad disponible de azucar. La
cafia se siembra en un agujero poco profundo o en hileras de surcos y se cubre de
tierra por medio de un azadon o de una rastra de discos, ademas se afiaden
herbicidas especiales poco después de la siembra. La siembra ya sea a mano o
con maquina cumple con el doble propésito de apilar tierra contra el vastago en
desarrollo y remover o cubrir las malas hierbas. El tiempo mas apropiado para la
fertilizacion es el inicio del gran periodo de crecimiento y se pueden utilizar

aplicaciones parciales en las temporadas largas de crecimiento.

A medida que se acerca la época de la cosecha en las areas de regadio, es
posible retardar el crecimiento y aumentar el contenido de sacarosa limitando el
nitrégeno y el agua. La cosecha tiene como meta entregar al molino tallos de cafa
de azucar de buena calidad. Hay dos formas de recolectar la cafia: recoleccion a
mano y recoleccidbn mecanica, se dice que un cortador experto puede cortar,
descogollar y desmontar 1000 Ib de cafia por hora, mientras que la recolecciéon
mecanica corta en promedio 50 toneladas de cafa por hora (Chen, 1997).
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3.2.5. PROCESOS DE PRODUCCION DE AZUCAR A PARTIR DE CANA
El proceso de produccion de azucar se encuentra estandarizado en todos los

ingenios del pais. Si existen diferencias, se deben Unicamente a los modelos de
los equipos utilizados. Los principales procesos de un ingenio azucarero partiendo

de cafa de azlcar se muestran en la Figura 3.7 y seran descritos posteriormente.
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Figura 3.7. Diagrama de operacion de un ingenio azucarero (Autor, 2016)
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3.2.5.1. EXTRACCION DEL JUGO
La extraccion del jugo se realiza moliendo la cafia, haciéndola pasar entre

pesados rodillos y constituye la primera etapa del procesamiento del azucar crudo.

En el area de recepcion y preparacion se encuentra un juego de chuchillas donde
se introduce la cafa, la funcién de las cuchillas es exponer la fibra y reducir el
tamano de los tallos. De esta forma se obtiene una mejor extraccion de jugo en los

molinos.

Los juegos de molinos varian de acuerdo a la capacidad de la planta, cada molino
estd compuesto por cuatro rodillos, en algunos ingenios los molinos funcionan a
base de vapor y energia eléctrica, sin embargo, los mas modernos funcionan

Gnicamente con energia eléctrica.

En el primer molino se obtiene el jugo primario y a medida que la cafia pasa por
todos los molinos de la serie, el jugo obtiene mayor porcentaje de sacarosa; en el
altimo molino se agrega el agua de imbibicion para aumentar la velocidad de
transferencia de masa y obtener mayor extraccién de sacarosa. Una vez el jugo ha
sido mezclado con el agua de imbibicion se hace pasar por los molinos en sentido
contrario al que lleva la cafa, esto contribuye a extraer el azlUcar por lixiviacion
(An6nimo, 2016).

En las practicas de molienda mas eficientes, mas del 95 % del azlUcar contenido
en la cafia pasa al guarapo; este porcentaje se conoce como la extraccién de

sacarosa (Pol de la extraccion).

El bagazo final que sale del ultimo molino contiene azlcar no extraido, fibra lefiosa
y de un 45 a 55 % de agua. Por lo general, este material pasa a las calderas como
combustible o utilizan el bagazo como cama para el ganado, o cualquier otra

utilizacion comercial de los productos secundarios (Zepeda Guardado, 2012).
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El resumen de los principales parametros de operacion en el area de molinos se

muestra en la Tabla 3.3.

Tabla 3.3. Valores promedio de los principales parametros de operacién en el

PUNTO DE
CONTROL

CANA PREPARADA

JUGO PRIMARIO

JUGO DILUIDO

BAGAZO MOLINO
N°7

SACARATO DE
CALCIO

AGUA DE
IMBIBICION

DESARENADORES

area de molinos

PARAMETROS DE CONTROL

indice de preparacion (%)
Pureza % Jugo
Fibra % Cafa
Pol % Cara
Pol
Brix
% Pureza

pH

T(°C)
Pol
Brix

% Pureza

pH

T(°C)
Brix
pH

T (°C)
Brix
pH

T (°C)

T(°C)

Presion entrada desarenadores
primarios (psig)

Presién entrada desarenadores
secundarios (psig)

Fuente: Zepeda Guardado, 2012.
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RANGO PROMEDIO DE

OPERACION
69.0 - 73.0
84.0 - 88.0
11.5-145
12.0-14.5
16.5-18.5
22.0-29.0
85.5-388.0

5.0-6.0
23.5-26.5
125-15.0
15.0-17.5
84.0 - 86.0

50-55
25.0-30.0
41.0-43.0
10.0-12.0
50.0 - 55.0
41.0-43.0
10.0-12.0
50.0-55.0

60.0 - 70.0

30.0

15.0



3.2.5.2. PURIFICACION DEL JUGO
La purificacion del jugo consiste de dos partes, la purificacion y la clarificacion:

e PURIFICACION

Los procedimientos recientes indican la necesidad de eliminar la mayor cantidad
de los sélidos en suspension, especialmente si la cafia se cosecha por medios
mecanicos. El material a extraer consiste principalmente en tierra, arena y roca
molida que no extrajo el tamizador preliminar. Los dispositivos de decantacion de
tipo continuo son efectivos para eliminar las particulas mas gruesas, pero no

eliminan la arcilla y las tierras finas. (Chen, 1997).

El proceso inicia cuando el jugo se bombea hasta los tanques de floculacion,
donde se dosifica floculante, que es una solucion de polietilamida al 0.05 %, esto
permite que todos los coagulos, floculos y particulas que tienen carga aniénica se
unan con las de carga cationica y de depositen en el fondo de los tanques,
formando lodos.

Los lodos se hacen pasar por filtros en forma de tambores que trabajan al vacio,
para extraer el contenido de sacarosa remanente, a esto se le llama jugo sucio y
es regresado a los procesos para ser tratado, la parte de los lodos que contienen
un minimo de sacarosa es llamada cachaza y es utilizada en los campos de cultivo
(Andénimo, 2016).

e CLARIFICACION

En la produccion del azacar crudo, generalmente, la cal y el calor son los Unicos
agentes que se utilizan con el fin de clarificar el jugo. Debido a que la cal tiene
poca solubilidad, en algunos ingenios, se mezcla con una solucién azucarada para

formar sacarato, que tiene una mayor solubilidad.
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La solucion de sacarato neutraliza la acidez natural del jugo, cambiando su pH de
5.6 a 7, aproximadamente. El calentamiento de jugo alcalizado hasta el punto de
ebullicion o ligeramente arriba coagula la albumina y algunas grasas, ceras y
gomas; el precipitado que se formé de esta manera atrapa los solidos en
suspension al igual que las particulas mas finas. Los lodos de separan del jugo
clarificado por sedimentacion y se filtran en tambores rotativos de filtracion. El jugo
filtrado regresa al proceso o pasa directamente al jugo clarificado y la torta de la
cachaza es desechada o regresada a los campos como fertilizante. ElI Jugo
clarificado transparente y de un color parduzco pasa por los evaporadores sin

tratamiento adicional (Anénimo, 2016).

3.2.5.3. EVAPORACION
Tanto la fabricacion como la refinacion del azlcar crudo de cafia requieren

evaporar el agua presente en la solucion de azucar a fin de obtener un producto

final cristalino.

El sistema de evaporacion elimina alrededor de 75 a 80 % del agua presente en el
jugo clarificado, aumentando la concentracion de los sélidos presentes en el jugo
desde aproximadamente 15 a 65 °Brix. El jugo proveniente del tanque de jugo
claro es bombeado a los evaporadores de primer efecto o pre-evaporadores para
el inicio de la concentracion del jugo hasta alcanzar una concentracion de 23 - 28
°Brix y una temperatura entre 240 y 250 °F. Los primeros efectos trabajan con
vapor de escape a 20 psi y temperatura de saturacién proveniente de los
turbogeneradores 228 °F (109 °C).

El jugo que sale de los primeros efectos llega al tanque de primer efecto desde
donde es bombeado hacia los evaporadores de segundo efecto. El vapor vegetal
(vapor proveniente de la evaporacion del jugo) que se genera en los primeros

efectos es utilizado para calentar el jugo en los evaporadores de segundo efecto y
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el que se genera en estos sirve para calentar el jugo de los terceros efectos y de
igual forma con los evaporadores de cuarto efecto o meladores. El jugo en los
segundos efectos se concentra hasta 30 - 37 °Brix. El jugo que sale de los
segundos efectos se alimenta a los cuerpos de tercer efecto por medio de vacio
generado por los condensadores de los meladores donde se concentra hasta 40-
46 °Brix. En los meladores el jugo se concentra hasta obtener la meladura (60 - 65
°Brix) calentdndola con el vapor que proviene de los terceros efectos. Por efecto
del trabajo de los evaporadores de multiple efecto, al final de toda la operacién se
evapora aproximadamente el 65 - 75 % del agua presente en el jugo reduciendo
su contenido de agua hasta 35 - 40 %. Estos parametros se encuentran resumidos
en la Tabla 3.4 (Zepeda Guardado, 2012).

Condensos

Jugo :5
Clarificado ! = o - g

Meladura

Figura 3.8. Sistema de evaporacion de miltiple efecto (Zepeda Guardado, 2012).

Se utilizan evaporadores tipo calandria con tubos de cobre o acero inoxidable.
Largo de 4 a 6 pies y diametro de 1 a 1.25 pulg. El cobre es preferido porque tiene

mayor coeficiente de transferencia de calor (UES-FIA-EIQA, 2014).
Durante la época de zafra los evaporadores trabajar de manera continua, por lo

tanto, en los ingenios se suele tener dos juegos de evaporadores, uno en

operacion y otro en mantenimiento, para limpiar los tubos y evitar que se
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produzcan incrustaciones que reducen el coeficiente de transferencia de calor y la

eficiencia del evaporador (Anénimo, 2016).

Tabla 3.4. Valores promedio de los parametros de operacion en la estacion

ETAPA

PRIMER EFECTO
(Pre-evaporadores)

SEGUNDO
EFECTO

TERCER EFECTO

CUARTO EFECTO
(Meladores)

3.254.

de evaporacion

CORRIENTE DE
PROCESO

Jugo claro

Jugo primer efecto
(Vaso)

Vaso primer efecto
(Calandria)
Jugo segundo
efecto (vaso)
Vapor segundo
efecto (calandria)
Jugo tercer efecto
(Vaso)
Vapor tercer efecto
(Calandria)

Meladura

PARAMETRO DE
OPERACION

Pol
Brix
% Pureza
pH
T (°F)
Brix
T (°F)
Brix
T (°F)
Brix
T (°F)
Presion (psi)
T (°F)
Brix
T (°F)
Presion (psi)
pH
Brix

Fuente: Zepeda Guardado, 2012.

CRISTALIZACION DEL AZUCAR

VALOR PROMEDIO

DE OPERACION
12.0-14.5
15.0-17.0
84.0 - 85.0

6.9-71
240 - 250
23-28
240
20
220 - 225
30-37
220 - 230
3-5
200 - 210
40 - 46
180 - 190
12 -13
6.3-6.5
60 — 65

Es el proceso en el cual la meladura obtenida es sometida a evaporacion hasta su

concentracion maxima, por lo que a medida que la meladura se concentra su

viscosidad aumenta rapidamente y luego comienzan a aparecer los cristales de

azucar.



Esta pérdida de fluidez del material hace necesario que se realice un manejo
diferenciado del mismo, ya que no es posible circularlo en tubos angostos de un
cuerpo a otro; por lo tanto, la evaporacion debe realizarse en un solo efecto, el
equipo es similar al de los evaporadores, pero adaptado para manejar el producto

Viscoso que debe concentrar.

Los cristalizadores, o mejor conocidos con el nombre de tachos, operacion de la
cual depende la calidad del azucar final. Los tachos son equipos de evaporacion
de simple efecto que operan al vacio efectuando la evaporacion a baja
temperatura para procesar la meladura con el objeto de producir azlcar
cristalizada mediante la aplicacion de calor, evitando con esto la caramelizacion
del azucar. El material resultante denominado masa cocida contiene liquido o miel

y cristales de azUlcar.

La etapa de cocimiento se lleva a cabo mediante un sistema de tres cocimientos.
El primer cocimiento se lleva cabo en tachos de primera donde se obtiene masa
cocida A, a partir de la cual se obtiene el azicar de primera o comercial, en los
tachos de segunda se produce la masa cocida B y en los de tercera la masa

cocida C.

Las masas cocidas se conducen a una serie de cristalizadores que consisten en
tanques de agitacion horizontal equipados con serpentines de enfriamiento. Aqui
se deposita mas sacarosa sobre los cristales ya formados y se completa la
cristalizacion (Ver Figura 3.9).

En los cristalizadores de primera, segunda y tercera se descargan las templas de
masa cocida A, B y C respectivamente. En los cristalizadores se busca maximizar
el agotamiento de las mieles de las masas cocidas, depositandose la sacarosa en
los cristales de azucar obtenidos en los tachos por sobresaturacién. Las masas

cocidas A (MCA) después de descargar los tachos, se depositan en cuatro
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diferentes cristalizadores, mientras que las masas de segunda o MCB se
depositan en otros dos cristalizadores. Debido al menor grado de pureza y mayor
viscosidad de las masas de tercera o MCC, la cristalizacion de las mismas se lleva
a cabo empleando un sistema compuesto por tres tipos de cristalizadores (Zepeda
Guardado, 2012).

e e e e e e e e P e e | ARRASTRE
) T EN
- I I A
: TANQUE DE TANQUE DE L\ :
1 MIEL A MIELB 1
/™ /J 1
|
1
1
1
|
1
. 7 1
O O i
O L O 1
(@) (@] 1
1
|
1 etroiDas PoR
L1, mwvErsiOn Y
: DERRAMES
I
|
I
|
I
|
I
MIELB 1
MIEL FINAL
SEGUNDAS TERCERAS 1
|
|
|
MAGMA C 1
1

Figura 3.9. Sistema de cristalizacién en tachos (Zepeda Guardado, 2012)

Los valores promedio de las principales variables fisicoquimicas de los productos
gue se manejan en las etapas de cocimiento y cristalizacion se muestran en la
Tabla 3.5.
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Tabla 3.5. Valores promedio de las variables fisicoquimicas de las corrientes

de proceso en las etapas de cocimiento y cristalizacion

‘ VALOR
rapa  CORNENIEDE  PARAVETRODE  prowebio o
OPERACION

Pureza 83 - 86

Meladura cruda pH 6.1-6.5

Brix 6.0 -6.7

Pureza 83 - 87

Clxificad pH 5.9 62
Brix 64 — 67

Pol 52 - 56

Miel A Brix 81 -84
Pureza 64 — 67

Pol 43 — 45

Miel B Brix 86 — 89
Pureza 49 - 51
Pol 77-79

CCI;CIDS(':I'IXI[IIEZI\I Jg gN Masa cocida A Brix 92 -94
Pureza 83 -85

Pol 63 - 65
Masa cocida B Brix 95 -96
Pureza 67 — 68

Pol 51-54

Masa cocida C Brix 99 — 99.6
Pureza 51 -55

Pol 78 — 83

Magma B Brix 89-91
Pureza 87 —-92

Pol 71-76

Magma C Brix 88 — 90
Pureza 80 -84

Fuente: Zepeda Guardado, 2012.
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Tabla 3.6. Valores promedio de los parametros de operacion en el control de
masa cocida C

VALOR NORMAL DE
OPERACION
OF OC

CORRIENTE DE PARAMETRO DE
PROCESO OPERACION

Temperatura MCC a la salida
de cristalizadores
Masa cocidaC  Temperatura MCC en el
(MCC) mezclador de centrifugas
Temperatura del agua de
calentamiento de la MCC
Fuente: Zepeda Guardado, 2012.

120 - 125 48.8 -51.6
131 -134 55.0 -56.7

149.0 65.0

3.2.5.5. PURGA, ENVASADO Y ALMACENAMIENTO DEL AZUCAR
La purga o centrifugacion es el proceso por medio del cual se separan los granos

o cristales de azucar de las aguas madres (mieles), para lograr esta separacion se
utiliza la fuerza centrifuga y una diversidad de mallas que retienen los granos de
azucar (Chen, 1997).

En la practica el proceso de centrifugado y la cristalizacion funcionan en conjunto.
De cada separacion se obtiene azlUcar y mieles que tienen una funcién en la
cristalizacion. La purga ocurre en tres etapas (Zepeda Guardado, 2012):

A) Purga de primera: en esta etapa se separan el azucar A, que sale del
proceso como producto terminado, de la miel A, que es enviada a los
tanques de mieles para ser utilizada nuevamente en los tachos.

B) Purga de segunda: en esta etapa se separan el azUcar B, que se mezcla
con agua para formar Magma B, de la miel B, que es enviada a los tanques
de mieles para ser utilizada nuevamente en los tachos.

C) Purga de tercera: en esta etapa se separan el azucar C, que se mezcla con
agua para formar Magma C, de la miel C, que es enviada a los tanques de

miel final y puede comercializarse.
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Los valores promedio de propiedades fisicoquimicas de los productos que

participan en el proceso de centrifugacion se muestran en la Tabla 3.7.

Tabla 3.7. Valores promedio de propiedades fisicoquimicas de los productos

ETAPA

CENTRIFUGACION

en el proceso de centrifugacion

CORRIENTE DE PARAMETRQ DE PRC?I\?ENDGI(C)) DE
PROCESO OPERACION OPERACION
Pol 51 -54
Miel final Brix 99 — 99.6
Pureza 51-53
Pol 98.3-98.9
AzUcar crudo %Humedad 0.1-0.5
Color (UI) 500 - 2000
Pol 99.45 — 99.55
AzUcar blanco %Humedad 0.05-0.06
Color (UIl) 150 - 400

Fuente: Zepeda Guardado, 2012.

La centrifugacion también tiene un papel fundamental y complejo en el proceso de

refinacion.

El azucar se deposita con tolvas en las bandas, y por este medio se transporta

hasta su lugar de almacenamiento. El azUcar es almacenado de diferentes

maneras de acuerdo a la forma en que va a comercializarse. Por lo general, se

utilizan sacos cuyo contenido se ajusta a las necesidades del cliente y procuran

mantener las condiciones de exportacion para azucar crudo: pol minima 98.3, pol
maxima 99.4, humedad 0.2 %, color 1200 - 1600 y ceniza 0.2 %. (Zepeda

Guardado, 2012). También puede almacenarse a granel como lo explica Chen

(1997), por lo general con paredes reforzadas muy resistentes de 3 metros de

altura.
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3.2.5.6. BAGAZO Y SU APROVECHAMIENTO: CICLO DE POTENCIA
En las centrales azucareras, el uso mas comun del bagazo y de mayor difusion es

el aprovechamiento de su capacidad caldrica mediante su combustiéon en las
calderas del propio ingenio azucarero, produciendo energia térmica para la
generacion de vapor, el cual se utiliza en la fabricacion del azucar crudo y en el
proceso de refinacion del azucar (Zepeda Guardado, 2012). El poder cal6rico del

bagazo y otros combustibles se presenta en la Tabla 3.8.

Tabla 3.8. Poder calérico de los combustibles

COMBUSTIBLE P.C. (KJ/kg) P.C. (Kcal/ kg)

Gasolina 46,054.8 11,000

Diésel 45,670 10,908

Petréleo 41,868 10,000

Carbon Vegetal 28,461.9 6,798

Carb6n Mineral 28,051.6 6,700

Etanol 26,795.5 6,400

Metanol 19,678 4,700

Biodiesel 42,760 10,213

Metano (GLP) 46,100
., Promedio entre 18.8 y 23.4
Metano (biogas) MegaJulios por m?3

S 46,433.6 P.C.I. 11,082
50,497.9 P.C.S. 12,052
Butano 45,830.2 P.C.l. 10,938
49,722.73 P.C.S. 11,867

Bagazo de cafia 12 % Hm 16,956.5 4,050

Bagazo de cafia 45 % Hm 10,592.6 2,530.0

Cascarilla de café 17,584.6 4,200

Fuente: UES-FIA-EIQA, 2013.

P.C.l. Poder calo6rico inferior
P.C.S. Poder cal6rico superior

Cuando el trabajo de los molinos es deficiente, el contenido de humedad del
bagazo sera de aproximadamente 50 %, mientras que con un buen trabajo su

contenido sera del 40 %. Los valores mas frecuentes de humedad son: 42-48 %.
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La cantidad del bagazo varia entre 24 a 30 % del peso de la cafia, por ejemplo: la
cantidad de bagazo que se espera de 1 tonelada de cafia es 200 kg hasta 300 kg
(Gonzélez, 2013).

CONFIGURACION DE LA PLANTA DE POTENCIA

Algunas de las configuraciones de plantas de potencia mas comunes en los
ingenios azucareros de El Salvador consisten en: una serie de calderas, en las
gue se utiliza el bagazo como combustible para producir vapor de agua, uno o

mas turbinas de multiples etapas, un turbogenerador, condensador y bombas.

En los ingenios en los cuales los molinos aun funcionan a base de vapor y energia
eléctrica, una parte del vapor producido en las calderas es dirigido a los molinos y

el resto es inyectado a la turbina para generar energia eléctrica.

La energia producida por el turbogenerador muchas veces sobrepasa la cantidad
de energia que los procesos del ingenio demandan, por lo tanto, cierto porcentaje

es inyectado a la red local de energia eléctrica.

DESCRIPCION DE LOS EQUIPOS (UES-FIA-EIQA, 2013)

e Caldera: Generacién de vapor de agua a partir de agua en estado liquido a
alta presion, con el aprovechamiento del calor de reaccion de un
combustible.

e Turbina: Generacion de potencia por el intercambio de energia calorica a
energia mecanica. Se da intercambio de energia con los alrededores en
forma de trabajo, tomando el trabajo generado como negativo por estar
saliendo del sistema. El vapor saliente con menor contenido energético se
conoce como vapor exhausto, puede ser vapor saturado seco o con calidad

arriba del 90 %, para no afectar el aspecto mecanico de las partes moviles
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del equipo. Luego con los mecanismos adecuados se aprovecha la
conversion de la potencia generada para su conversion a energia eléctrica.
Bombas: Su funcion basica es el transporte de un fluido y elevar la presion
del mismo. Para operar, requieren del suministro de energia en forma de
trabajo.

Intercambiador de calor: Su funcién general es el calentamiento de un
fluido o enfriamiento de un fluido con o sin cambio de fase. No requieren de

trabajo mecanico.
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CAPITULO IV

4.0. LA SIMULACION DE PROCESOS:
GENERALIDADES

4.1. ANTECEDENTES
Podemos considerar a la tarea de simulacién como aquella en la cual proponemos

ciertos valores de entrada al programa de simulacion para obtener ciertos
resultados o valores de salida, tales que estiman el comportamiento del sistema

real bajo esas condiciones (Scennay col., 1999).

La simulacion de un proceso quimico tiene como objetivo representar las
transformaciones quimicas o fisicas a través de un modelo matematico que
implica el balance de masa y los balances energéticos acoplados con el equilibrio
de fases y con la cinética de las ecuaciones. Todo se hace con el fin de establecer
(predecir) un comportamiento para un proceso determinado de estructura
conocida, en el que algunos datos de los equipos utilizados son de conocimiento
general. Los modelos matematicos utilizados en la simulacion incluyen ecuaciones
lineales, no lineales y diferenciales, que representan a los equipos o las
operaciones del proceso, sus especificaciones y las propiedades fisicoquimicas
(Gil, Garcia & Rodriguez, 2016).

En los primeros pasos, la simulacién de procesos se basaba principalmente en
circuitos analégicos. En efecto, la teoria de sistemas nos muestra que diversos
principios fisicos tienen asociados modelos matematicos equivalentes o
isomorficos, es decir que tienen la misma forma. Por ejemplo, ciertos circuitos

eléctricos, circuitos hidraulicos, procesos de transferencia tanto de materia como
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energia y cantidad de movimiento, son descritos por el mismo conjunto de
ecuaciones diferenciales. Consecuentemente, podria resultar conveniente analizar
(simular anal6gicamente) el comportamiento de un sistema (proceso quimico)
observando la evolucién de las variables equivalentes en un circuito eléctrico
(cuyo modelo es equivalente al proceso estudiado), ya que son facilmente
medibles. Posteriormente, a partir del uso masivo de la computadora digital, y de
la revolucion que implica la informatica en todos los campos de la ingenieria, se
evoluciona lentamente de la simulacion analogica a la digital, habiendo
practicamente desaparecido la primera en muchas aplicaciones. Una computadora
se caracteriza simplemente por el hecho de realizar calculos velozmente luego de
ser programada. Almacena, manipula y da acceso rapido a enorme cantidad de
informacién, permitiendo ademéas realizar manipulaciones  simbdlicas.
Independientemente de la forma en que esto es logrado, lo importante en este
caso es comprender las consecuencias; es decir, las implicancias de este

fendmeno en el campo de la Ingenieria.

Si bien en 1946 se desarrolla la primera computadora electronica operativa (la
ENIAC en la Universidad de Pensilvania), recién en 1951 se presenta la primera
computadora comercial. A partir de esta década se incorpora a la mayoria de las

universidades de los paises desarrollados un centro de computos.

Un hecho relevante es la aparicién de los microprocesadores a partir de la década
de los setenta, cuya consecuencia inmediata resultd ser la masificacion de las
computadoras, al introducirse comercialmente en los ochenta las computadoras
personales. Este hecho produce una revoluciéon informatica, en el sentido de tener
acceso practicamente a bajo costo; tanto los profesionales como los estudiantes y
docentes, a una computadora relativamente eficiente, hecho que anteriormente
solo estaba permitido a pocas personas con acceso a centros de cOmputos, cuyo

costo de mantenimiento era elevado.
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Como consecuencia de estos sucesos, se comienza a cubrir la brecha entre los
meétodos pre computadora y los algoritmos numéricos programados aplicados a la
ingenieria quimica; como da testimonio, por ejemplo, el libro de Lapidus (1962). En
el afio 1974 aparece el primer simulador de procesos quimicos, (el FLOWTRAN).
A partir de alli se ha generado una sucesion de acontecimientos que permiten en
la actualidad la existencia de varios y eficientes simuladores comerciales como por
ejemplo ASPEN PLUS, PRO II, HYSYS, CHEMCAD, y otros (Scennay col., 1999).

4.1.1. CLASIFICACION DE LOS METODOS DE SIMULACION
Las herramientas de simulacién pueden clasificarse segun diversos criterios, por

ejemplo, segun el tipo de procesos (batch o continuo), si involucra el tiempo
(estacionario o dinamico, el cual incluye a los equipos batch), si maneja variables

estocasticas o deterministicas, variables cuantitativas o cualitativas, etc.

A continuacion, se expondran las caracteristicas de los distintos tipos de
herramientas de simulacién generalmente utilizadas (Scennay col., 1999).

e Simulacion_cualitativa: tiene por objeto principalmente el estudio de las

relaciones causales y las tendencias temporales cualitativas de un sistema,
como asi también la propagacion de perturbaciones a través de un proceso
dado.

e Simulacidon cuantitativa: es aquella que describe numéricamente el

comportamiento de un proceso, a través de un modelo matemético del
mismo. Para ello se procede a la resolucién de los balances de materia,
energia y cantidad de movimiento, junto a las ecuaciones de restriccion que
imponen aspectos funcionales y operacionales del sistema. La simulacién
cuantitativa abarca principalmente la simulacién en estado estacionario y la

simulacion en estado dinamico.
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e Simulacion en estado estacionario: implica resolver los balances de un

sistema no involucrando la variable temporal, por lo que el sistema de
ecuaciones deseara estudiar o reflejar en el modelo las variaciones de las
variables de interés con las coordenadas espaciales (modelos a parametros
distribuidos); entonces debera utilizarse un sistema de ecuaciones
diferenciales a derivadas parciales (segun el nimero de coordenadas
espaciales consideradas). Un ejemplo puede ser la variacion radial de la

composicién en un plato en una columna de destilacion.

e Simulacion en estado dinamico: plantea los balances en su dependencia

con el tiempo, ya sea para representar el comportamiento de equipos batch,
o bien para analizar la evolucion que se manifiesta en la transicion entre
dos estados estacionarios para un equipo o una planta completa. En este
caso, el modelo matematico estarda constituido por un sistema de
ecuaciones diferenciales ordinarias cuya variable diferencial es el tiempo,

en el caso de modelos a pardmetros concentrados.

4.2. SIMULADORES ACTUALES PARA PROCESOS QUIMICOS
Los simuladores de procesos quimicos son herramientas basicas en la mayoria de

los programas universitarios de ingenieria quimica y de las industrias quimicas.

42.1. SIMULADORES COMERCIALES
Existen programas de simulacion privados, es decir, que han sido desarrollados

por empresas privadas y son de uso exclusivo para ellas o se paga una
membrecia para acceder a estos; y académicos que poseen caracteristicas de
simulacion especificas que pueden superar muchas veces a los paquetes
comerciales. Algunos de los simuladores comerciales actuales son (Mendivil,
2012):
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e Aspen Plus

Simulador de Procesos Aspen Plus, utilizado fundamentalmente en la esfera
industrial. ElI Sistema Avanzado para Ingenieria de Procesos - Advanced
System for Process Engineering (ASPEN), es un mercado lider en
herramientas de modelado de proceso de disefio conceptual, optimizacion y
monitoreo de desempefio para la industria quimica, polimeros, especialidades
guimicas, metales y minerales. Desarrollado en la década de 1970 por
investigadores del Massachusetts Institute of Technology (MIT) vy
comercializado desde 1980 por una compafiia denominada AspenTech. Aspen
Plus es un simulador estacionario, secuencial modular (en las ultimas
versiones permite la estrategia orientada a ecuaciones). Actualmente es
posible que sea el mas extendido en la industria. Se ha utilizado para modelar
procesos en industrias: quimica y petroquimica, refino de petréleo,
procesamientos de gas y aceites, generacion de energia, metales y minerales,
industrias del papel y la pulpa y otros. Aspen Plus tiene la base de datos mas
amplia entre los simuladores de procesos comerciales, e incluye
comportamiento de iones y de electrolitos. Ademas, modela y simula cualquier
tipo de proceso para el cual hay un flujo continuo de materiales y energia de
una unidad de proceso a otra. Posee herramientas para calculos de costes y
optimizaciones del proceso, generacion de resultados en forma gréafica y en

tablas y otros.

e CHEMCAD

Nace en 1984 cuando un profesor universitario formé un equipo para
desarrollar un simulador de procesos para computadoras personales. El
simulador fue vendido a la seccion de software de McGraw Hill (COADE) y
luego siguio siendo desarrollado y distribuido por Chemstations Inc. CHEMCAD
ha venido evolucionando durante estos aflos para convertirse en un paquete
de modulos que abarca calculo y disefio de intercambiadores de calor (CC-
THERM), simulacion de destilaciones dinamicas (CC-DCOLUMN), simulacion
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de reactores por lotes (CC-ReACS), simulacion de destilaciones por lotes (CC-
BATCH), simulacion de redes de tuberias (CC-SAFETY NET). Este sistema es
muy usado en todo el mundo para el disefio, operacion y mantenimiento de
procesos quimicos en una gran variedad de industrias incluyendo la
exploracion de petréleo y gas; y naturalmente en procesos quimicos,
farmacéuticos, biocombustibles y procesos de fabricas industriales. De forma
general este software, como una herramienta de productividad tiene muchas
ventajas entre las que cabe mencionar las siguientes:

e Incremento en la productividad por el uso de informacion obtenida a
partir de la simulacion diaria de calculos relacionados con las
condiciones de operacion.

e Maximizar la rentabilidad de las operaciones por el disefio mas eficiente
de nuevos procesos y equipos.

e Reduccién de costos e inversiones de capital por la optimizacion y
solucién de los cuellos de botella existentes en los procesos y en los

equipos.

e HYSYS

Utilizado fundamentalmente en la esfera industrial. HYSYS es un programa
interactivo enfocado a la ingenieria de procesos y la simulacion, que se puede
utilizar para solucionar toda clase de problemas relacionados con procesos
quimicos. Este simulador cuenta con una interfaz muy amigable para el
usuario, ademas de permitir el empleo de operadores l6gicos y herramientas
gue facilitan la simulacion de diversos procesos. Fue adquirido por AspenTech
en el 2004 por lo que es desarrollado en la actualidad por Aspen Technology.
Es un simulador bidireccional, ya que el flujo de informacion va en dos
direcciones (hacia delante y hacia atras). De esta forma, puede calcular las
condiciones de una corriente de entrada a una operaciéon a partir de las
correspondientes a la corriente de salida sin necesidad de célculos iterativos.

Posee un entorno de simulaciéon modular tanto para estado estacionario como
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para régimen dinamico. Es un software para la simulacion de plantas

petroquimicas y afines.

e SuperPro Designer

El simulador de Plantas de Tratamiento de Efluentes Industriales SuperPro
Designer de Intelligen, Inc. (USA), es un simulador de procesos de caracter
ambiental vinculado con el acondicionamiento de los efluentes liquidos,
gaseosos Y solidos producidos en las distintas industrias de proceso. Incluye
un balance de materia global de la planta con la posibilidad de un balance
térmico, distintos modelos que representan las etapas de tratamiento de un
efluente en particular, una salida con las corrientes intervinientes y sus
pardmetros asociados (presion, temperatura, densidad, caudales totales e
individuales por componente), una salida con los costos de los equipos
principales, un analisis global de costos asociados al sistema de tratamiento,
una salida con el impacto ambiental de las corrientes que ingresan y egresan
del sistema y un analisis de factibilidad econémica de la alternativa planteada.
Posee un banco de datos de propiedades fundamentales (basicas y
ambientales) de 350 componentes, las propiedades derivadas de las mismas
son calculadas cuando la simulacion lo requiere. Existe la posibilidad ademas
de la incorporacion de nuevos componentes a la base de datos o de modificar
las propiedades relacionadas a los existentes. Incluye reactores quimicos y
biolégicos, columnas de separacion (cromatogréaficas y de intercambio i6nico),
secadores de fases y componentes, equipos de impulsion de gases y liquidos,

entre otros (Palladino & Navarro, s.f).

e Proll

El software PRO Il (de Simulations Sciences, USA) es un simulador de estado
estacionario que posibilita un analisis operacional y disefio de proceso
mejorado. Esta disefiado para realizar célculos rigurosos de equilibro de

energia y masa para una amplia variedad de procesos quimicos. Desde la
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separacion de gas y petréleo hasta la destilacion reactiva, PRO Il ofrece a las
industrias del procesamiento de solidos, gas natural, petréleo, quimicos y
polimeros la solucién de simulacién de procesos mas integral disponible en la

actualidad (Schneider Electric, s.f.).

4.2.2. SIMULADORES DE CODIGO ABIERTO
Los simuladores de codigo abierto presentan una alternativa al momento de

desarrollar proyectos y trabajos de ingenieria quimica cuando se cuenta con
presupuesto limitado, sin embargo, se han desarrollado pocos simuladores

gratuitos, algunos de ellos son:

e COCO Simulator

Es un simulador secuencial gratuito, de estado estacionario, desarrollado por la
empresa Amsterchem con estandares abiertos CAPE-OPEN. Incluye un
entorno para diagramas de flujo de proceso, operaciones unitarias, paquete de
cinética de reacciones y paquete termodinamico. Incluye también la
funcionalidad para graficar distintos tipos de variables. Esta integrado con

varios componentes que se describiran con detalle en el capitulo V.

e ChemSep

ChemSep es un simulador de columna para las operaciones de destilacion,
absorcién y extraccion, con una interfaz facil e intuitiva. Permite un maximo de
40 componentes y 300 etapas de equilibrio utilizando una base de datos que
abarca mas de 300 productos quimicos. ChemSep viene incluido en la
descarga de COCO y puede ser utilizado desde COFE (Interfaz gréfica de
COCO).

Ademas, ofrece una amplia variedad de formas de analizar los resultados de la

simulacién, como McCabe-Thiele y diagramas operativos, e incluye un modo
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de exportacion completamente configurable para visualizar los resultados en

una gran variedad de formatos, hoja de célculo, texto, y html.

4.3. VENTAJAS DE USAR SIMULADORES
Como ya se mencion0 previamente, el uso de los simuladores tanto en la industria

guimica como en los programas universitarios de ingenieria quimica, resulta cada
vez mas necesario puesto que es una herramienta adecuada y oportuna de apoyo
para el disefio, caracterizacion, optimizacion, monitoreo y estudio del

funcionamiento de procesos quimicos.

Entre las ventajas que ofrece la simulacion de procesos quimicos se tiene
(Mendivil, 2012):
e Realiza calculos de balances de materia y energia, equilibrio quimico y
entre fases.
e Reduce el tiempo de disefio de una planta.
e Permite al diseflador examinar rapidamente varias configuraciones de
planta.
e Ayuda a mejorar procesos actuales.
e Mejora la eficiencia detectando fallas originadas por la descoordinacion
entre secciones de una misma planta.
e Permite cambiar las condiciones de operacibn y analizar los
comportamientos.
e Determina condiciones Optimas del proceso dentro de las restricciones

dadas.

Se debe de tener en cuenta que los resultados de una simulacion no son siempre
fiables y estos se deben de analizar criticamente. Hay que tener en cuenta que los
resultados dependen de: la calidad de los datos de entrada y de los paquetes

termodinamicos que se elijan para modelar la sustancia.
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CAPITULO V

5.0. COCO SIMULATOR

5.1. HISTORIA
COCO (CAPE-OPEN to CAPE-OPEN) Simulator es un simulador de uso libre y

gratuito, funciona en estado estacionario, grafico y modular. Se trata de un
diagrama de flujo abierto, con un entorno de modelacién que permite a cualquiera
poder afiadir nuevas operaciones unitarias o paquetes termodindmicos. Ha sido
desarrollado por la empresa Amsterchem con estandares abiertos CAPE-OPEN.
Incluye el simulador de procesos de separacion ChemSep (destilacion, extraccion,
absorcion) (Cruz, 2015 y Herz, 2012).

CAPE-OPEN surgié como una idea en 1994 por Richard Baur, con el concepto de
obtener modelos de funcionamiento de una estanteria y enchufarlos en cualquier
simulador de procesos. La idea fue moldeada en la forma del proyecto CAPE-
OPEN que funciono desde enero de 1997 hasta la mitad de 1999. Pero no es
hasta 2002, luego de varias pruebas y modificaciones, que la unidad de CAPE-
OPEN fue publicamente mencionado (Baur, 2011).

El programa de simulacion COCO contiene los siguientes componentes
principales (Cocosimulator.org, 2016):

e COFE: es una interfaz grafica de usuario intuitiva para la construccién de
diagramas de flujo. COFE tiene un algoritmo de solucion secuencial
utilizando corrientes automaticas. COFE muestra propiedades de las
corrientes, se ocupa de la unidad de conversion y puede realizar trazados

de corrientes de una forma sencilla.
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TEA (Thermodynamics for Engineering Applications por sus siglas en
inglés, o Termodindmica para Aplicaciones de Ingenieria): se basa en
el cdédigo de la biblioteca termodinamica de ChemSep e incluye un banco
de datos de mas de 430 compuestos de uso comun. El paquete exhibe mas

de 100 métodos de calculo de las propiedades.

COUSCOUS: Es una unidad de operaciones, un paquete simple incluido
con COCO. Contiene un divisor, un mezclador, intercambiadores de calor,
bombas y reactores entre otras operaciones unitarias. También incluye
ChemSep-LITE, una version limitada de ChemSep con un maximo de 40
compuestos y 300 etapas, posee columnas de destilacidon, destilacion

azeotropica, absorbedor, extraccién simple, entre otras.

CORN: es el paquete de reacciones que viene con COCO vy facilita
especificar el tipo de reaccién cinética o de equilibrio. Contiene reactores
simples, como los reactores de conversion, CSTR y reactores de flujo

piston.

‘,

COUSCous*
CAPE-OPEN Unit
operations Simple

- <

TEA*
Thermodinamics
for Engineering
Applications

Figura 5.1. Componentes de COCO Simulator (Cruz, 2015).
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También son parte de la distribucion de COCO los siguientes componentes

secundarios (Cocosimulator.org, 2016):

Water: es un paquete utilitario CAPE-OPEN de propiedad
@ independiente para el calculo del agua y el vapor, basados en el
estandar industrial IAPWS-97%. El cédigo fuente y su licencia estan

disponibles en el sitio web de COCO Simulator.

OATS (Out-of-process Application Thermo Server): este

@ componente permite el funcionamiento de paquetes de propiedades
fisicas. También incluye un amplio registro de la comunicacién CAPE-
OPEN entre el entorno de simulacion y el usuario. Incluye COULIS, la
unidad de operacién del registrador CAPE- OPEN.

| COFEXIt: es una plantilla de hoja de calculo en Excel disefiada para

l . incluir un COFE Flowsheet document (es decir, el archivo de COCO)
en un libro de Excel. Esto permite el acceso a datos de la secuencia y
funcionamiento de la unidad de un diagrama de flujo, asi como la
realizacion de calculos de propiedades termodinamicas y fisicas en
Excel.

-\ JUICE (Just a Unit-operation Icon Editor): su funcion es la creacion y
(._; mantenimiento de los iconos de las operaciones unitarias utilizadas
con el componente COFE.

1 JAPWS es una asociacion internacional sin animo de lucro de organizaciones nacionales que
se ocupa de las propiedades del agua y vapor de agua, propiedades particularmente termo
fisicas, las directrices de la quimica del ciclo, y otros aspectos de vapor a alta temperatura,
agua y mezclas acuosas correspondientes a los ciclos de energia térmica y otros industriales y
aplicaciones cientificas. El IAPWS-97 es un documento industrial formulado en 1997 para las
propiedades termodindmicas del agua y vapor.
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TERNYP: este componente permite la creacién de diagramas de fase,

parcelas de propiedad y curvas residuales de propiedades ternarias.

ConfigureTEA: su funcién es configurar y mantener paquetes de
propiedad TEA.

ConfigureCORN: su funcién es configurar y mantener paquetes de
reaccion CORN.

Online help: contiene una extensa documentacion en linea.

COFEStand: es una utilidad independiente de linea de comandos para

resolver diagramas de flujo.

CUP-COCO UPdate: su funcion es llevar a cabo las actualizaciones en

® PO @ O &

linea para todos los paquetes incluidos en COCO.

5.2. VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE COCO SIMULATOR
Las ventajas y desventajas del uso de este programa se plantean en comparacion

con otros programas de la misma naturaleza y tomando en cuenta que los
objetivos de este trabajo consisten en evaluar el uso didactico de dichos

programas para la simulacion.

5.2.1. VENTAJAS
COCO Simulator es un programa de cédigo libre, esto significa que sus usuarios

tienen acceso tanto al programa como un recurso didactico y de investigacion;

como al cddigo para hacer contribuciones y optimizar el funcionamiento y
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capacidad de simulacion del mismo. El programa esta en actualizacién constante

lo que conlleva a una evolucion consistente.

La disposicion de herramientas del interfaz de usuario es bastante amigable y
deductiva, por lo que a pesar de la escasez de material didactico el aprendizaje
del programa no es demasiado complejo, con la guia adecuada es una

herramienta muy Util al alcance de cualquier estudiante o docente.

Como en otros programas, se trabaja con base de datos de sustancias, estas
bases de datos quedan almacenadas en un archivo que se puede transferir de un

usuario a otro lo que permite un enriguecimiento cooperativo del programa.

La metodologia de trabajo de COCO Simulator, especificamente el uso de
paguetes (sustancias, reaccion, etc.), permite la reutilizacion de los paquetes
creados previamente en nuevos proyectos, sin tener que repetir demasiadas

partes del proceso de simulacién.

Se especializa en operaciones unitarias simples y procesos cortos, esto es
positivo desde el punto de vista didactico porque permite una aproximacion mas
amigable y constructiva a diferentes problemas con los que los estudiantes y

docentes de ingenieria quimica se enfrentan.

5.2.2. DESVENTAJAS
El equipo disponible en COCO Simulator es limitado, en especial en comparacion

con otros programas que requieren del pago de una licencia. A pesar de la
apertura del cédigo y su complementariedad con otros programas como MATLAB,

la adicion de mas equipos resulta bastante compleja y poco didactica.
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Al igual que con el equipo, las sustancias de trabajo preestablecidas son bastante
basicas y el proceso de agregar nuevas sustancias es complejo y requiere de una
amplia recopilacién de informacién. Con otros programas la mayoria de bases de
datos estan a la venta y estan disefiadas especificamente para los procesos que

se desean simular.

El programa en ocasiones resulta inestable, puede cerrarse inesperadamente si se
lo somete a procesos de calculo que no tienen solucién o que requieren de una

capacidad de computo demasiado grande.

La actualizacion constante es en general una ventaja, sin embargo cuando se
cambian aspectos fundamentales de la metodologia de trabajo representa una
dificultad ajustarse al cambio, esto se vuelve importante en la medida de la

periodicidad de las actualizaciones.

53. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA LA SIMULACION DE
PROCESOS
Cada vez que se utiliza un programa de simulacion, es necesario interactuar con

la interfaz de usuario y asi poder construir el proceso que se desee. Al entrar en el
entorno de COCO Simulator, el usuario debe tener en cuenta aspectos como: que
proceso simulara, que sustancias estan involucradas, el comportamiento
termodinamico de las sustancias, si existe 0 no alguna reaccién quimica, que

equipos son parte del proceso, entre otras.

Si bien es cierto no existe un Unico camino a la hora de resolver un problema, en
la Figura 5.2 se muestra la metodologia implementada para la simulacion de
procesos en COCO. Esta metodologia se implementara para resolver los
componentes de las industrias de acido sulfarico y de produccion de azlcar a
partir de cafia. Se demostrara su aplicacién en los capitulos VI y VII de este

trabajo.
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INICIO Seleccionar los modelos
termodinamicos que
interpretaran a las sustancias

Determinar el
proceso a simular

:

Estudio/analisis

¢Hay reacciones

del proceso involucradas?
1 Y
Definir modelo de
Elaborar un diagrama o un velocidad de reacciéon
mapa global del proceso 1
l Ajustar el modelo a la
nomenclaturay
r io, rar el : 3 NO
De ser necesario, separar ¢ unidades del simulador
proceso en componentes para
facilitar el analisis
v
l Introducir el modelo y
Determinar las variables que » e:::f:fn dz;::::on
controlan cada paso o equipo del pon
proceso o componente. I
Determinar las sustancias Agregar cada equipo del
involucradas en el componente componente o proceso para

establecer la secuencia del

y flujo a simular.

Crear el paquete
de sustancias

A
Agregar el paquete de reaccion
a los equipos cuando y donde
sea necesario.

iSe necesita

agregar
sustancias?

v

Introducir las variables conocidas
y que controlan el proceso.

Determinar las propiedades
fisicoquimicas requeridas
por el simulador para
agregar una sustancia a la
base de datos

v
NO l —;I Analizar los resultados |

Recopilar la informacién
requerida e introducirla
al software

3
I Realizar la simulacion I

Hacer correcciones I

St

¢Hay errores en
la simulacién?

Figura 5.2. Diagrama de flujo con la metodologia general de como simular en COCO (Autor, 2016).
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5.4. GUIA INTRODUCTORIA A LA SIMULACION DE PROCESOS
INDUSTRIALES CON COCO SIMULATOR

5.4.1. METODOLOGIA DE SIMULACION

Cuando se piensa simular una operacion unitaria especifica, la metodologia de
simulacion puede ser tan simple como introducir la informacién disponible y
resolver el sistema. Sin embargo, cuando se planean simular procesos extensos
se necesita organizar la informacion disponible y segmentar el proceso para que la

simulacién se pueda resolver.

Es por esto que se desarroll6 una metodologia para la aproximacién a procesos
gue requieren de segmentacion. A continuacion se presenta la secuencia de

pasos a seguir:

I.  Estudio y anédlisis del proceso
En esta primera seccion se define el proceso a simular, se establecen alcances
y limitaciones; es decir, que se puede y que no se puede simular de acuerdo a

las capacidades de simulacion del programa.

Ademas se deben establecer los parametros que permitan demostrar la

fiabilidad del resultado obtenido.

La investigacion bibliografica y de campo del proceso permite organizar todo
en un diagrama que contenga cada una de las partes o componentes que

conforman el proceso global.
[I. Segmentacion y organizacion

Cuando se ha estructurado todo el proceso se divide en segmentos o

componentes que se puedan simular, que trabajen de forma independiente y/o
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secuencial. Para cada uno de estos componentes se deben determinar:
sustancias participantes, operaciones unitarias involucradas, variables de
control y cualquier otra informacién que sea relevante al funcionamiento del

proceso.

lll.  Crear paquete de sustancias

Cuando se han determinado las sustancias involucradas en el proceso que se
planea simular, se debe verificar que todas estén presentes en el paquete de
sustancias creado. Si es necesario agregar una sustancia, se determinan las
propiedades fisicoquimicas requeridas por el simulador y se introduce la
informacién requerida (Ver seccion Agregar una Sustancia Nueva a COCO
Simulator de esta guia).

IV. Crear paquete de reaccion
Si hubiese reacciones quimicas involucradas en el proceso se debe definir el
modelo de velocidad y entalpia de reaccién, asegurando que las unidades del

simulador y el modelo concuerden.

V. Construccion del esquema de trabajo en el programa
En base a la informacién ordenada en el diagrama y utilizando los paquetes de
sustancias y reaccion creados, se construye el esquema de trabajo en el

programa introduciendo equipos, flujos y parametros de operacién conocidos.

VI. Ejecucién y correcciones
Cuando el programa se ejecute correctamente, se deben verificar los
resultados y hacer correcciones si es necesario. Una vez corregidos todos los

errores se puede dar por terminada la simulacion.
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5.4.2. PAQUETES DE REACCION

COCO Simulator permite al usuario introducir paquetes de reaccion a través del
componente CORN. Algunos equipos, como los reactores, requieren de un
paquete de reaccidn para poder ejecutarse sin problema. En esta seccidén se
explicard paso a paso como introducir un paquete de reaccion, utilizando como

ejemplo la reaccion de oxidacion de SO2 a SOs.

1. Primero, se debe acceder a Flowsheet Configuration, enseguida aparecera una

ventana como la que se muestra en la Figura 5.3.

Flowsheet configuration: X
Stream types l Flonwzhest O ptions ] Appearance ] Stream order ] Unit Operation arder
Property packages Reaction packages Compounds ] Properties ] Phase Infa

Reaction packages:

Drescription;

Figura 5.3. Ventana principal de la configuracion de paquetes (Cocosimulator.org, 2016).

2. Dar clic en la opcién Add y se selecciona la opcion CORN Reaction Package

Manager. Ver Figura 5.4.
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i

g

Stream types ] Flowzheet Options ] Appearance ] Stream order ] Unit Operation order l
Froperty packages &3 Select Reaction Man... [m| W alies ] Fhaze Infa ]

Reaction packages: . I -

[ @ H Capelpen.CCapeR eactionChemistry Add

-- CORM Reaction Package Manager =

ﬁ 0ATS Reaction Package Manager [CAPE-OPER

--,‘:‘. ReactionsExampla

About | Select | Cancel

Description:

Figura 5.4. Seleccion de la opcion CORN Reaction Package Manager (Cocosimulator.org,
2016).

3. A continuaciéon se mostrara una ventana como la que se muestra en la Figura
5.5. Se selecciona la opcién Packages, pues de esta forma quedara
almacenado en la biblioteca de COCO y estara disponible en toda ocasion.
COCO solo incluye el paquete llamado HDA. En la opcién Packages, se da

clic en Create template, como se observa en la Figura 5.6.

ﬁ Reaction package from CORM:

HDA

Packages

Info

Cancel

ddi

Figura 5.5. Edicion del paquete de reaccion (Cocosimulator.org, 2016).
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@ CORN Reaction Numerics: x

HD A Create template

Close

Figura 5.6. Creacion de la plantilla para el paquete de reaccion (Cocosimulator.org, 2016).

4. Tomando el ejemplo de la reaccidbn de oxidacion de SOz, se procede a

completar todos los datos que sean necesarios para su funcionamiento.

@ cedi
General ll:ompounds Reactions

General:

M ame:

Description: |El>:idac:ion de 502

Standard:
CAPE-OPEN therma version: [Version 1.0 =l

Help Load (] Cancel
| | | |

Figura 5.7. Datos generales a completar para el paquete de reaccion (Cocosimulator.org, 2016).
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Edit: X
[+

General  Compaunds |F!eactic-ns|

MName | I | Formula | pw Add |
zd Sulfurdioxide 0z2s B4.0838
st Sulfurtrioside 035 800632 Delete |
Owypgen Oupgen 0z 31.855

Bename |
£ >

Help | Load | QK I Cancel |

Figura 5.8. Configuracion de los componentes a utilizar en el paguete de reaccion

(Cocosimulator.org, 2016).

Edit: >
e

General I Compounds  Reactions

Reaction: — Reaction properties;
Ozidacion

Stoichiometry | Compound

-1 Sulfurdioxide
1 Sulfurtrioxide
05 Oupgen

[ Equilbrium Feaction W Heterogeneous

Fate: I [[2.71 25e+005"exp(- ﬂj raldzdkg cat

E quilibrium constant; I j m™1.5/Ag™0!
E quilibriurn bazis: IConcentration
Heat of reaction: I-'I 00000 j J A mal

Create |Eename| Delete | Phass:

Help | Load | 0K I Cancel |

Figura 5.9. Configuracion de la reaccién (Cocosimulator.org, 2016).
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Tanto la velocidad de reaccién como el calor de reaccidon se obtuvieron de

bibliografia. Para mas detalle de estos datos ver Anexo C.

5.4.3. EQUIPO DISPONIBLE

En la barra de herramientas se debe buscar la opcién Insert Unit Operation.
COCO mostrara una ventana al momento de querer introducir un equipo u
operacion unitaria como la que se observa en la Figura 5.10. En la Tabla 5.1. se
encuentra la descripcion de los equipos mas utilizados en la ingenieria quimica,

asi como los parametros a completar para su funcionamiento.

8 Select Unit Operation: O x

o A AE S Mixer-Splitter
E-(C3 Custom

-2 Expanders & Turbines

-1 Generic

[:| Heaters, Coolers & Heat exchangers
43k HYP/PFR Reactor

-2 Information

E-[23] Misers & Spitters

-2 Pipes & Yalves

[:| Pumpz & Compresszors

-2 Reactors

-2 Separators

-] Testing

About Select | Cancel |

Figura 5.10. Listado de equipos disponibles en COCO Simulator (Cocosimulator.org, 2016).

Ademas, COCO permite cambiar la figura de los equipos por aquella que lo

represente de una mejor manera.
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Tabla 5.1. Equipos disponibles en COCO Simulator

EQUIPO FIGURA DESCRIPCION PARAMETROS

Este equipo permite la liberacion de
presion en un flujo de materia. Un expansor
se utiliza para obtener energia a partir de

una caida de presion de un gas. Un e Presion de salida
Vélvula de expansor tiene una entrada y una salida. ¢ Caida de presion
expansion Si el trabajo no se especifica por medio de |e Generacién de energia

una corriente de entrada de energia, se e Eficiencia isoentropica

puede conectar una corriente de salida de
energia que recibird un valor para el trabajo
producido por el expansor.

Una turbina genera energia a partir de una
diferencia de presion entre la entrada y la
salida. Posee una sola entrada y una sola
salida.

La caida de presién o presion de salida
deben ser especificadas. Ya sea la energia

generada, o la eficiencia adiabatica ¢ Presion de salida
Turbina necesitan ser especificadas. La energia e Caida de presion
generada se puede especificar e Generacion de energia

directamente, o a través de una corriente e Eficiencia adiabatica
de entrada de energia. Si la energia no se
especifica a través de una corriente de
entrada de energia, se puede conectar una
corriente de salida de energia que ha de
recibir un valor para la energia generada
por la turbina.
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Calentador/
Enfriador

Su propdésito es cambiar la temperatura de
un flujo. Tiene una entrada y una salida. O
bien la temperatura de salida o una entrada
de calor deben ser especificadas. El calor
se puede especificar directamente, o0 a
través de una corriente de entrada de
energia.

e Temperatura de salida

¢ Entrada de calor
especifica

¢ Entrada de calor definida
por flujo de energia

e Caida de presion

Intercambiador de
calor

Equipo disefiado para permitir la
transferencia de energia entre dos flujos
con diferentes temperaturas. Por lo tanto,
posee dos entradas y dos salidas.

El intercambiador de calor opera
adiabaticamente. Puede operar ya sea en
flujo paralelo o a contracorriente.

e Tipo (Intercambio de
calor, temperatura,
LMDT, Max. intercambio
de calor, Efectividad)

e Caida de presion en
ambos flujos

Calculadora de
informacion

Calcula informacion sobre el flujo en base a
sus variables de entrada definidas. Se
puede obtener informacion de multiples
flujos de entrada de informacion. El valor de
salida se calcula por una formula
especificada por el usuario. La calculadora
de informacién requiere una formula para el
resultado de la salida.

¢ Entradas (variables,
unidades)
e Formula

Unidad de
medicién

El propdsito de la unidad de medicion es
exponer valores que estan presentes en la
corriente (temperatura, presion, flujo, etc.)
como un puerto de informacion. Requiere
de un flujo de materia de entrada y uno de
salida. Se copia el contenido de la corriente
de entrada a la corriente de salida y realiza
un calculo de equilibrio.

e Presion normal
e Temperatura normal
¢ Variable/variables a medir
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Combina dos 0 més flujos de materia en

Mezclador uno. Trabaja adiabaticamente y a ¢ Caida de presion
composicion constante.
, , . e Caida de presion
Separador Separa un flujo de materia en dos o mas. P

e Factores de division

Make-up mixer

El make-up mixer es una herramienta en la
gue se pueden mezclar flujos en exceso,
gue posteriormente no afectaran el balance
global, esto con el objetivo de iniciar un
proceso que requiere corrientes de reflujo.

¢ Flujo de reciclo
¢ Flujo en exceso

Se utiliza para obtener un aumento de
presion en el sistema. Un compresor tiene
una entrada y una salida. Se puede
especificar una relacién de compresion, ya
sea como la relacion entre la entrada y la
presion de salida, o como la relacion entre

¢ Incremento de presion
¢ Presion de salida

e Razdn de presion

¢ Razon de volumen

Compresor la salida y el volumen de entrada. Se debe | « Demanda de energia
especificar el aumento de presién o una e Eficiencia isoentropica
presion de salida absoluta. Por otra parte, | « Energia definida por flujo
ya sea una eficiencia isoentrépica o el energético
trabajo real requerido tiene que ser
especificado.

Aumenta la presion en el sistema. Posee e Incremento de presion
una entrada y una salida. Se debe ¢ Presion de salida
Bomba especificar la presién absoluta o el ¢ Demanda de energia

Y O VAV

incremento de presion, la demanda de
energia o la eficiencia. La temperatura de
salida se calcula a partir de un balance de

e Eficiencia adiabatica
¢ Energia definida por flujo
de energia
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energia.

Reactor tipo
RCTA

El RCTA (Reactor de Tanque
Continuamente Agitado) es un modelo de
reactor simplificado en el que el contenido
del reactor se asume en una sola fase y
bien mezclado. Tiene una entrada y una
salida. Antes de ejecutarlo, se debe
especificar un paquete de reaccion. Trabaja
con reacciones de equilibrio, asi como con
reacciones cinéticas, homogéneas o
heterogéneas.

Si se seleccionan las reacciones cinéticas
homogéneas, el volumen del reactor
necesita ser especificado. Si se
seleccionan las reacciones cinéticas
heterogéneos, ya sea la masa de
catalizador necesita ser especificado, o
bien, la densidad y el volumen de
catalizador.

¢ Caida de presion

e Temperatura

e Generacion de calor

e Generacion de calor a
partir del flujo de entrada

¢ Entalpia

e Fase de la reaccion

Reactor de
equilibrio

El reactor de equilibrio es un modelo de
reactor simplificado y donde solo
reacciones de equilibrio pueden ser
especificadas. Tiene una entrada y una
salida. Antes de ejecutar el reactor de
equilibrio, se debe asignar un paquete de
reaccion.

El reactor de equilibrio implementa un flash
reactivo: el equilibrio de fase se calcula
junto con el equilibrio reactivo. Las
reacciones estan en equilibrio en las fases

¢ Caida de presion

e Temperatura

e Generacion de calor
¢ Entalpia
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en el que las reacciones tienen lugar.

Reactor tipo RFP

A

El RFP (Reactor de Flujo en Pistdn) es un
modelo de reactor uni-dimensional
simplificado en el que en cada punto a lo
largo del reactor, la velocidad de la fase
reactiva, las concentraciones, la
temperatura y la presion son constantes a
lo largo de la seccidn transversal. También,
se debe de establecer la fase en que se da
la reaccion.

El RFP solo tiene una entrada y una salida.
Es necesario asignar un paquete de
reaccion para poder ejecutar este equipo.
Para reacciones heterogéneas es
necesario especificar las propiedades del
catalizador.

e Fase de la reaccion

e Longitud y diametro del
reactor

¢ Direccién de flujo

e Cortes transversales

¢ Tolerancia de integracion

Divisor de
Componentes

El divisor de componentes es un dispositivo
de separacion ideal; pues divide en
fracciones especificas de los compuestos
definidos. Tiene una entrada y dos salidas.
Puede ser (til para representar una
separacion para la que no se dispone de
otro equipo, pero para los que se conoce el
rendimiento. Una caida de presion puede
ser especificada. La unidad opera
isotérmicamente.

¢ Caida de presion
e Factores de division por
componente
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Separador Flash

Separa el flujo de vapor del resto de fases
del flujo de entrada. Tiene una entrada, y
dos o tres salidas.

Los célculos de equilibrio se realizan a la
presion de salida, es decir, después de una
caida de presion.

Los célculos se realizan utilizando la
termodindmica que se aplica al flujo de
entrada.

¢ Caida de presion

¢ Presion de salida

e Generacién de calor

e Temperatura de salida
¢ Fraccion de vapor

Separador de
Solidos

El objetivo del separador de sélidos es
separar los sélidos de otras fases (es decir,
un modelo muy simple para representar un
filtro o ciclén). La unidad tiene una entrada
y dos salidas (una salida de sdlidos y una
salida para los no sélidos).

La eficiencia de separacion de solidos
determina la fraccion de sélidos que sale
por la salida de sdlidos. La eficiencia de
separacion de no-sélidos determina la
fraccion de los no sélidos que sale por la
salida de los no sdlidos.

¢ Eficiencia de separacién
de solidos

e Eficiencia de separacion
de no-sélidos

e Caida de presion
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ChemSep

%

ChemsSep es un programa incluido en la
instalacion de COCO, que sirve para
realizar célculos de procesos de separacion
de componentes mdltiples. La unidad de
operacion ChemSep integra operaciones
unitarias como: destilacion, absorcién o
columna de extraccion y la realizacion de
calculos de proceso de separacion de
componentes multiples. Como tal, a
menudo tiene una 0 mas corrientes de
entrada y dos corrientes de salida: una
parte superior y un producto de fondo.
ChemSep-LITE es una version libre del
simulador de la columna de equilibrio y esta
limitado a 40 componentes y 300 etapas.

e Operacion (destilacion :
simple, extractiva 'y
azeotrépica; absorcion:
simple, reflujo,
recalentada; columnas:
simple de etapas,
compleja, reflujo total ;
Extractores: simple,
etapas; Flash L-V)

Fuente: Cocosimulator.org., 2016.
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5.4.4.

PRESENTACION DE RESULTADOS

La principal herramienta que COCO Simulator ofrece para devolver resultados de

manera ordenada y manejable son los reportes. Los reportes pueden ser:

Reporte de parametros en una unidad (Equipo).

Reporte de un flujo.

Para insertar cualquiera de estos reportes se hace de la siguiente manera:

1.

Insert / unit parameter report. Insert / stream report.

Insert | Flowsheet Plot View Add-ins Window

Stream

Energy stream
Information stream
Unit operation...
Controller

Flow constraint

Stream report...

Ctrl=|
Ctrl+Mayusculas+|
Ctrl=Mayusculas+Alt=|
Ctrl=U
Ctrl=Mayusculas+C
Ctrl=Mayusculas+F

Unit parameter report...

FOOBE: /= @EEE 0O®PL a3

Unit report...
Author report

Ohject
Line

Text

Label
Hyperlink
Rectangle
Owval

Bitmap from file...

Snap to grid

Figura 5.11. Menu Insert (Insertar) (Cocosimulator.org, 2016).

Los dos tipos de reporte ofrecen diferentes herramientas

presentacion de

informacion.

importantes de cada una.
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e Reporte de pardmetros en una unidad

Los reportes de pardmetros de unidad permiten presentar informacién sobre
los equipos que componen la simulacion.

@ UnitParameterReport properties: X

Line | Fil | Fomat Parameters |
IInit operation: Selected parameters:

|E'|',.-:-.,F',.ﬁ., I j ETAPA |/ Sulfurdioside conwversion

ETARA | # Catalpst loading

ETARA |/ Diarneter

Armbient Temperature A ETAPA | A Length

Denzity prafile

Energy type

Enthalpy Type Q:'
+

Parameters:

EnthalpyF profile

Flows direction

Heat duty

Heating/cooling tube diameter
Heating/Cooling tube temperature
MHurmber af heating/coaling tubes
Dwidacion rate profile

Owpgen flov profile

Facked bed

Facking particle diameter p

v Show header

] | Cancel

Figura 5.12. Cuadro para la creacion de un reporte de parametro en una unidad

(Cocosimulator.org, 2016).

En este ejemplo se muestran dos casillas a llenar, la primera corresponde a la
unidad o equipo del cual se extraera y presentara la informacién. La segunda
consiste en la seleccion de los parametros especificos que se necesitan
conocer de cada operacién o equipo. El resto de pestafias disponibles son para
personalizar la presentacién visual del reporte. Este reporte corresponde a una
etapa del reactor catalitico de una planta de producciéon de acido sulfurico, los
pardmetros a mostrar son: Conversién, Carga de catalizador, diametro y

longitud. El resultado se presenta en la Figura 5.13:
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ETAPAI

Parameter Value |Unit
Sulfurdioxide conversion| 0.599514
Catalyst loading 10.3 kg / m?
Diameter & m
Length 8 m

Figura 5.13. Reporte de parametros en un reactor (Cocosimulator.org, 2016).

e Reporte de un flujo
Los reportes de un flujo permiten presentar informacion sobre los flujos que

componen la simulacion.

@ StreamPReport properties: >

Line ] Fill ] Format  Streams l Overall props | Phase props
Axailable streams; Selected streams:

Fa/Daa3 A F2/Daz
22 F2/Da3"
23 <}Z| F2/DA 5™

o4
1

F2/Da3™

15 1+
20 —
19

16 1
F2/Da 5

o7

29

o5

o5

F2/8IP1

F2A/SCT

F2/Da4

] Cancel

Figura 5.14. Cuadro para la creacion de un reporte de un flujo (Cocosimulator.org, 2016).

La pestaifia Streams permite la seleccion del flujo o flujos de los cuales se

extraera y presentara la informacion.
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@ StreamnReport properties:

Line | Fil
Avallable properties:

] Fu:urmat] Streamz Owerall props | Phase props

Selected properties:

bubbleFointPrezzure
bubblePaint T emperature
component flow / &ir
component flow ¢ Mitrogen
component flow & Dspgen
component flow /£ Sulfurtnoxide
component fow & W aker
component flows
conmposition

compogition / &ir
compozition / MNitrogen
compogition / Oxpgen
compogtion / Sulfurdiozide
compozition / Sulfurtrioxde
compogition /W ater
dewPointPrezsure
dewPointT emoerature

. pressure
temperature
component flow # Sulfurdioxide

Show: | Maole fractions

=}

o |

Cancel |

Figura 5.15. Cuadro para la creacion de un reporte de un flujo (Cocosimulator.org, 2016).

La pestafia Overall Props permite definir los parametros del flujo que se

presentaran en el reporte.

La pestafia Phase Props es util cuando en el flujo existe mas de una fase y se

pueden presentar los pardmetros de cada una por separado. El resto de

pestafias disponibles son para personalizar la presentaciéon visual del reporte.

Este reporte corresponde a una serie de flujos involucrados presentes en el

reactor catalitico de la planta de produccién de acido sulftrico. El resultado se

presenta en la Figura 5.16:

=
F2/DA3*

Stream F2/DAZ F2/DAS™ F2/DA4 |Unit
Pressure 118373 116823 924876 89972 Pa
.Temperature 871.145 785.799 738.154 718.523 |K
.Flow Sulfurdioxide 212.245 QD_E.QEB 32.4708 12.3615|kmol / day

Figura 5.16. Reporte de flujo en la simulacién de un reactor (Autor, 2016).
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5.4.5. AGREGAR UNA SUSTANCIA NUEVA A COCO SIMULATOR

COCO presenta una base de datos (Pure Component Data, PDC) limitada a
aproximadamente 430 sustancias quimicas y se puede tener acceso a ellas a
través de TEA, que se basa en la biblioteca termodindmica de ChemSep. La base
de datos exhibe mas de 100 rutinas de calculo de propiedades con sus derivados

analiticos o numeéricos.

COCO facilita el acceso a las bases de datos para afiadir nuevas sustancias, esto
se logra a través de ChemSep y su opcién llamada Pure Component Data
Manager. Las sustancias a afiadir para la simulacion de la industria del acido
sulftrico y la produccién de azucar a partir de cafa fueron: azufre, &cido sulfurico,
glucosa, fructosa y sacarosa. La metodologia utilizada para agregar las sustancias
se explica a continuacion, utilizando como ejemplo la introduccién del &cido

sulfdrico.

1. Abrir ChemSep y ubicar la opcion Pure Component Data Manager.
Dentro de este menu se debe crear una nueva base de datos usando la opcion
guardar como, ya que COCO no permite modificar el archivo existente llamado
chemsepl.pdc. De esta manera el nuevo archivo .pdc contendra todas las

sustancias que COCO posee y la nueva sustancia.

4 ChemSep TM) v7.12 - a
|G b | e o | =[] T 1] {0 BLES] € ]
Jm v hk:
X Componerts
X Dpesabion

+ X Propenes FieHane
X Feeds

51 X Speclicaton

51 X Heads
Urst

Ble Edit Sole Ansbysis Databanks Tools Help

‘ Open pure component data manager

Erter Smuation |rfomahion [optonal|

e by
Sobve Opticr Comments

Paths

Figura 5.17. Pantalla principal de ChemSep (Cocosimulator.org, 2016).
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2. Dar nombre al nuevo componente.

Para agregar un nuevo componente se selecciona New y a continuacion se
debe dar un nombre al componente.

Mew component >

Specify name of new component
|Sulfuric Acid

] | Cancel |

Figura 5.18. Nombramiento de un componente en ChemSep (Cocosimulator.org, 2016).

3. Completar informacion.

ChemSep PCDmanager - chemsepl.pcd
File Edit Tools Help

Information: |EhemSep ¥7.12 pure component data - Copyright [c] Harry Kooimat and Ross Tawlor [20716] - kttp:/ Aaea perlfoundation. orgd artistic_license_2_0

Components [431] Sulfuric £cid [164300725]
Methyl Phenyl Carbonate A Component l Critical ] tolecular ] T Conrelations ] Group Data ] EOS ] Mizcellaneous ] Log ]
Ethyl Phenyl Carbonate
DiPhenyl Carbonate
Ethylene carbonate Key |\"r‘f'|u'3
Propylene carbonate Mame Sulfuric Acid
2-methyl-1-heptene
2-Methouy-2-Methyl-Heptane Index 12270
2-bdethyl-2-Heptanol CAS number
Methylal
Methyl DiE thanolmine SMILES
Diethylethanolamine Stucture
Diizopropanolamine : M
Coclobutans MolecuIar weight (kg kmol)
|sopropyl mencaptan Farrily *
Gilyceral Farmula
M-gicosane
v FYNONPMS:
dippingacid hydrogenzulfate oilofwitiol sulphuncacid vitnolbrownoil
4 Up | X Remave |
& oo |
Search |
- hiot matched -

| =

C:“Program FileshChemSepl 71 2\podichemszepl . ped [CHANGED]

Figura 5.19. Informacién general de componentes (Cocosimulator.org, 2016).
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Para completar la informacion del Acido Sulfarico se utiliz6 como ayuda una base
de datos gratuita llamada Sample Chemical Database (DIPPR, 2016), donde se

encontraron gran parte de las propiedades del Acido Sulfurico y las T Correlations.

Algunas de las propiedades criticas a completar son: Temperatura critica, presion

critica, volumen critico, factor de compresibilidad, punto normal de ebullicion y

puntos triples de temperatura y presion.

oy rage on.p
f Lo ey
I vy Peniep o7 puse congpanert date  Capungt el Many Esornan o B Tovhn L6 e Nowwss pecundanon g/ atste iKemee 0 D nodied
Campcrenty [0 e Ack) 124617 M0
Maitd mettacyiate - smponert  CiCH | Mueods | T Comsletiorn | Gooug Ons | 109 Micslarmas  Lig
eyl levagh 1 sale
1.2 cropviene ossde
uere hydopmede - l‘_.‘_‘.‘ J
Scgonhe e o rrgmigtan [V ) 4000
ety ey atn = - - —_—
OE Carborale e et Pe £ 000K «08
Methyl £ i Cabonge el vohane A me ) 77000
Mathyl Praryd Catorate . e
. A e compmsaily fasr | 11408
Nomns o g Do (¥ ) o
Malnng cont (¥ 1 460
Trgie poat vamgas shse (¥ »
Trighe powt prwsvion (Pal ] 00 20
Mot D F s dire e £ itmate
ethyethe clanwe Beh P 1) erfinge pragmtes (re UNIFA( -
wopcpavinye .
whtutew ° Pt Ly propmty (it Ly maibod

orpy e sty

Womrs

Neoiwn

b bowt |
A v
® Up X Ferene
& Direr AN Ve

o b

ot v b

Progam Fisr\Chendepi v1 2gedh T om pord (425711220

Figura 5.20. Propiedades criticas del Acido Sulfurico (Cocosimulator.org, 2016).

Entre las correlaciones de temperatura que se deben introducir estan: densidad de
sélido, densidad de liquido, presion de vapor, calor de vaporizacion, viscosidad del
liquido, tension superficial, ecuacion de Antoine, entre otras. Para completar la
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informacion de cada una de estas correlaciones se debe introducir la temperatura

minima, temperatura maxima y las constantes correspondientes.

ChemSep PCOmanager - Tesis.ped a

Eile Edt  Tools Hep

Indormastion IEmm‘Eep vZ 12 pue comgonert data - Copprght [¢) Many Koosman and Hoss Taor |2018] 0 tp /vy pefoundaton oig/atishe_loerde 2 0 modéed
Components (4321 il Acd |1 224832297

Methyl irethacipale -
Dt seveplihalate
1.2 propudere oede

Compormnt | Crisod | Moecudy T Cooslatiors | Gonp Data | 05 | Micolanens | Log |

- ' | | -
Cumene hydiopatoeds Ikn,j«,‘"' = Tats P !S,-m-,;, Daa | Inpot |
Frogoninte okl el
:.';';":':-' :ﬂ onsle l"_ 'IF '“‘1 Ohck Lelwnak /room Rignbesatings [ Ln [WI_J I
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Figura 5.21. Correlaciones de temperatura del acido sulfarico (Cocosimulator.org, 2016).

Una vez que se ha completado la informacion que requiere COCO se guardan los

cambios y se cierra el Pure Component Data Manager.

5.4.6. OPERACIONES UNITARIAS COMPLEJAS

En ciertas circunstancias el equipo disponible en COCO Simulator no es suficiente
para representar ciertas operaciones unitarias. Sin embargo, algunas de estas
pueden construirse con las operaciones disponibles en el programa. Un ejemplo

es el reactor catalitico en una planta de produccién de acido sulfurico. La reaccion
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se lleva a cabo en diferentes etapas y ademas hay mudltiples entradas de

sustancias diferentes.

Para representar este tipo de unidades, se elabora un diagrama de lo que sucede
en el equipo para separarlo en partes mas simples y luego se construye en el
programa. En la Figura 5.22 se puede observar el resultado de la construccion del

reactor catalitico.
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Figura 5.22. Diagrama reactor catalitico (Autor, 2016).

Cada una de las etapas puede representarse con un reactor separado utilizando
las condiciones de operacion indicadas. La inyeccion de aire para la dilucion y
enfriamiento también puede simularse con un simple mezclador. Con esta
metodologia se pueden simular muchos equipos con funciones especificas

utilizando las herramientas ya disponibles en el programa.
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CAPITULO VI

6.0. SIMULACION DE COMPONENTES DENTRO
DEL PROCESO DE LA INDUSTRIA DEL ACIDO
SULFURICO

6.1. SEGMENTACION DEL PROCESO PARA FINES DE ANALISIS
El proceso de la industria de produccion de acido sulfarico se dividird en tres

componentes:
e Componente 1: Combustion de flor de azufre para producir SOz
e Componente 2: Oxidacion del SO2 para convertirlo en SOs

e Componente 3: Absorcion del SOz para formar H2SO4

Se divide de esta manera para mantener coherencia con el proceso productivo de
la planta de produccién de &cido sulftrico que pertenece al grupo FERTICA en El

Salvador.

En este capitulo se explica en qué partes del proceso y bajo qué condiciones se
esta realizando la simulacién, ademas, cémo se elabora la misma. Los detalles

sobre los célculos y procedimientos necesarios se encuentran en el Anexo B.

6.1.1. COMPONENTE UNO: COMBUSTION DE FLOR DE AZUFRE PARA
PRODUCIR SO2
En este componente se desarrolla la generacién de SOz en una mezcla de gases

a partir de azufre fundido. El azufre fundido se hace pasar al horno quemador
acompafado de aire en exceso y es ahi donde ocurre la reaccion de combustion.

En el proceso de produccion con el que se esta trabajando, parte de la corriente
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de gases que sale del horno se hace pasar a una caldera, la cual aprovecha las
altas temperaturas de los gases para generar vapor de agua el cual es utilizado
posteriormente en otros equipos. El calor es aprovechado en una caldera para el
calentamiento de agua (Ver Figura 6.1, Flujo F3/AP2). La caldera fue

representada en el programa mediante un intercambiador de calor.
El proceso original parte de azufre en flor, pero debido a que COCO no representa
con exactitud el comportamiento de las sustancias en estado sélido, no se toma en

cuenta la fundicion del azufre para efectos de la simulacion.

En el horno quemador se realiza la siguiente reaccion de combustion:

S @+ 02 — SO2()

La cinética asociada a dicha reaccion fue modelada en esta fase.

Figura 6.1 Representacion de la simulacion en COCO Simulator del componente uno (Autor, 2016).
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6.1.2. COMPONENTE DOS: OXIDACION DEL SO2 PARA CONVERTIRLO EN
SO3
En el componente dos se lleva a cabo la reaccion de oxidacion de SOz a SOs.

Cuando la corriente de gases (conteniendo SO2) sale de la caldera, se envia al
reactor catalitico, donde toma lugar la reaccion de oxidaciéon (Ver Figura 6.2, Flujo
F1/DA1).

Acorde al proceso que se realiza en el pais, antes de que los gases entren al
reactor, se hacen pasar por un filtro de gases, el cual permite atrapar
electrostaticamente las impurezas que aun pudieran llevar la corriente de gases.
Este paso se omite debido a que COCO Simulator no dispone
equipos/operaciones de este tipo o modelos para simular particulas suspendidas

en fluidos.

El reactor consiste de cuatro etapas modeladas con la misma cinética de reaccion,
pero con diferentes temperaturas y cantidades de catalizador. En COCO Simulator
no hay un reactor por etapas, ni que se ajuste al disefio del reactor de la planta
estudiada; por lo tanto, se utilizaron un conjunto de equipos para construir un
proceso equivalente: cada etapa esta representada por un reactor de flujo en
piston, con un lecho de catalizador.

Entre cada una de las etapas (reactores) es necesario enfriar el flujo de gases
para mejorar la conversion. El enfriamiento se logra en intercambiadores de calor
0 inyectando aire a menor temperatura en la mezcla (Ver Figura 6.2, Flujos
F2/DA2, F2/DA3*, F2/DA3***). Para determinar la cantidad de aire o vapor
necesaria para enfriar la corriente de gases se utilizaron controladores de flujos.
En la simulacién se agregaron dos intercambiadores de calor: uno interno y otro
externo al reactor. Ademas, se utilizO un mezclador para representar la inyeccion
de aire. Ver Tabla 6.5 para obtener mas informaciébn sobre los equipos

mencionados.
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Figura 6.2. Representacion de la simulacion en COCO Simulator del componente dos (Autor, 2016).
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En la Figura 6.2 a los flujos que estan marcados con un asterisco les llamaremos
auxiliares porque no existen fisicamente en el proceso, dichos flujos solo estan en

la simulacion para interpretar el comportamiento del reactor real.

Cabe mencionar que se simul6 el sistema a partir de los equipos disponibles en
COCO Simulator manteniendo coherencia con la descripcion del funcionamiento

obtenida del proceso en el pais y bibliografia sobre el mismo.

6.1.3. COMPONENTE TRES: ABSORCION DEL SOs PARA FORMAR H2S04
El componente tres comprende la absorciéon de SOs en una corriente de acido al

98.5 %p/p para obtener H2SO4 fumante, aproximadamente al 99.5 %p/p. En la
Figura 6.3 se puede observar que: el 6leum formado (Flujo F3/AS1), se envia a un
tanque de recirculacion junto con &cido diluido de la torre de secado (Flujo
F3/AS7) y un flujo de agua (Flujo F3/AP3) que se ajusta para que el &cido sulfarico
formado llegue a una concentracion del 98.5 %. El acido que sale del tanque de
recirculacion se manda a torres de enfriamiento y se divide en tres corrientes: la
primera corriente se recircula a la torre de absorcion, la segunda se manda a la
torre de secado para que remueva la humedad del aire y la tercera se dirige a

almacenamiento.

Para la simulacion de este componente se utilizaron las torres de separacion
disponibles en el programa asi como equipos para otras operaciones simples

como: mezcladores, intercambiadores de calor, etc.

Originalmente, en los diagramas creados para organizar el proceso (Ver Anexo A),
algunos de los reflujos que tienen las mismas condiciones fisicoquimicas estan
representados por el mismo nombre, por ejemplo, F3/AS5 (reflujo repartido entre
la torre de secado y un intercambiador de calor), para diferenciar entre este flujo y

sus subdivisiones se utilizaron apostrofes, tal y como se observa en la Figura 6.3.
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RRE DE:ENFRIAMIENTO

Figura 6.3. Representacion de la simulacién en COCO Simulator del componente tres (Autor, 2016).
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6.2. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA LA SIMULACION DE
PROCESOS DE LA INDUSTRIA DEL ACIDO SULFURICO
Al momento de simular los diferentes procesos de la industria del acido sulfdrico,

se debe determinar que variables se controlaran en los equipos, los modelos
termodinamicos y las sustancias quimicas que se ven involucradas a lo largo del

proceso.

La seleccién de un paquete termodindmico adecuado en base a las condiciones
del problema que se vaya a desarrollar es de suma importancia para la obtencion
de los mejores resultados posibles. COCO cuenta Unicamente con siete paquetes
termodinamicos: Peng Robinson, Soave Redlich Kwong, Wilson, NRTL, UNIFAC
VLE, UNIQUAC y Chemical Theory (Prausnitz). Para este proceso se selecciona
Peng Robinson debido a que es la ecuacidbn mas cercana con la que se dispone
en el simulador para trabajar con gases inorganicos como los éxidos de azufre,
puesto que el programa no permite la alteracion de las ecuaciones de estado por

métodos convencionales o accesibles a los usuarios promedio.

Para el presente caso, la base de datos de COCO solo presenta cinco (SOz2, SOs,
H20, O2 y N2) de las siete sustancias involucradas en la produccion del &cido
sulftrico, por tanto, el azufre y el &acido sulfarico fueron afadidos a la base de
datos de COCO, mediante el proceso mencionado en la Figura 5.2. Las sustancias
agregadas fueron utilizadas en los componentes de proceso uno y tres
(combustion y absorcion). Para mas detalle de como se agregaron estas

sustancias al Pure Component Data Manager ver seccion 5.4.5.
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6.2.1. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA EL COMPONENTE UNO:
COMBUSTION DE FLOR DE AZUFRE PARA PRODUCIR SO2

Seleccionar paquete
de propiedades: TEA

(CAPE-OPEN 1.0) ?

v

Definir las sustancias a utilizar: Parametriz:f\r todos
Azufre, Oxigeno, Nitrégeno, los equipos
Agua y Diéxido de Azufre.

v
I Realizar la simulaciéon |

Seleccionar el modelo
termodinamico: ecuacion de
estado Peng Robinson.

:

Crear un paquete de
reaccion. En este caso se
llamara Combustién.

:

Agregar los componentes que
participan en la reaccion:
Azufre, Dioxido de Azufre,
Oxigeno y Nitrégeno.

FIN

Especificar los coeficientes estequiométricos,
negativo para los reactivos, positivo para los
productos y cero para aquellos componentes que
no participen (Ver seccién 3.1.2.1 para la reaccion).

v
Introducir la velocidad de
reaccion (Ver anexo B)

!

Introducir el calor de reaccién y la
fase en que ocurre la reaccién.

!

Introducir los equipos a utilizar:
+ 1Intercambiador de calor
+ 1 Reactor CSTR/ Horno quemador
«  Mezclador

Unir todas las corrientes tal y como se
muestra en la figura 6.1. e introducir las
variables conocidas del cuadro 6.1.

6

Figura 6.4. Diagrama de flujo con la metodologia implementada para el componente uno (Autor,
2016).
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6.2.2. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA EL COMPONENTE DOS:
OXIDACION DEL SO2 PARA CONVERTIRLO EN SOs

.

Seleccionar el paquete Parametrizar todos
de propiedades: TEA los equipos
(CAPE-OPEN 1.0) l
l | Realizar la simulacién I

Definir las sustancias a utilizar:
Oxigeno, Nitrégeno, Agua,
Triéxido y Diéxido de Azufre.

Seleccionar el modelo
termodinamico: ecuacién de
estado Peng Robinson.

:

Crear un paquete de
reaccion. En este caso se
Ilamara Oxidacion.

I

Agregar los componentes que
participan en la reaccién:
Tréxido de azufre, Diéxido de
Azufre, Oxigeno.

I

Especificar los coeficientes estequiométricos,
negativo para los reactivos, positivo para los
productos y cero para aquellos componentes que
no participen (Ver seccién 3.1.2.2 para la reaccion).

:

Introducir la velocidad de
reaccion (Ver anexo B)

}

Introducir el calor de reaccién, la fase en que
ocurre la reaccion y definirla como heterogénea.

!

Introducir los equipos a utilizar:
« 2 Intercambiadores de calor
+ 4 Reactores tipo PFR (4 etapas)
« Mezclador

Unir todas las corrientes tal y como se
muestra en la figura 6.2. e introducir las
variables conocidas del cuadro 6.2.

6

Figura 6.5. Diagrama de flujo con la metodologia implementada para el componente dos (Autor,
2016).
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6.2.3. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA EL COMPONENTE TRES:
ABSORCION DEL SOz PARA FORMAR H2SO4

Y

Seleccionar property Parametrizar los controladores y medidores
package: TEA de unidad para poder definir la razén de los
(CAPE-OPEN 1.0) flujos que salen de los Spliters.

! |

De'ﬁr‘m hag su'sFancua.s’ 2 titiaar: Parametrizar los Heat Cooler para que
Acdo sulfun.co, cHoxldo de disminuyan la temperatura del dcido
a.zufre, trixido de a’zufre, sulfurico que se dirige hacia los
nitrégeno, aguay oxigeno, tanques de almacenamiento.

!

Seleccionar el modelo l
termodinamico: ecuacion de Unir todas las corrientes tal y como se
estado Peng Robinson. muestra en la figura 6.3. e introducir
l las variables conocidas del cuadro 6.3.
Introducir los equipos a utilizar: l
* 2 equipos de separacion, en .
COCO se encuentran bajo el Paramemz?r todos
nombre ChemSep los equipos
« 2 Spliter l
« 2 Mixer
+ 1 Make-Up Mixer | Realizar la simulacién I

« 3 Heat cooler
« 1Flow constraint
« 3 Controllers

« 3 Measure Unit

|

Definir el primer equipo en
ChemSep como una torre de
absorcién simple y proceder a su
parametrizacién (Ver anexo B).

!

Definir el segundo equipo en ChemSep
como una torre de absorcion simple la
cual se utilizara como una torre de
secado. Proceder a su parametrizacion.

I

Parametrizar el Make-Up Mixer definiendo 2
flujos de entrada y 2 flujos de salida. El primero
de entrada sera un flujo en exceso de H2504y + — — — 4

el segundo un reflujo de H2504 proveniente de
la segunda etapa de la torre de enfriamiento.

I

Utilizar uno de los mixer como tanque de recircu-

lacién y colocar un Flow constraint para definir la

cantidad de agua a utilizar para diluir el acido que
sale de la torre de absorcion hasta un 98.5 %

5

Figura 6.6. Diagrama de flujo con la metodologia implementada para el componente tres (Autor,
2016).

Este equipo se encarga de recrear
el relujo inicial de la torre
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6.3. DESCRIPCION DE VARIABLES
En esta seccion se explican todas las variables que se utilizaron en cada uno de

los componentes de la produccion de acido sulfurico. Las Tablas 6.1 a 6.3
presentan una descripcion de lo que representa cada variable, asi como los
valores de flujo, composicion y temperatura que fueron indispensables para poder
simular este proceso. Los valores tedricos en estas tablas se obtuvieron de la
visita a la planta de produccion de acido sulfarico y de un balance de materia (Ver
Anexo B). No todos los valores de flujo, composicion o temperatura fueron
necesarios para desarrollar la simulacion, por lo tanto en los cuadros antes

mencionados solo se colocan los valores requeridos o bien aquellos disponibles.

El nombre que se ha otorgado a cada una de las variables se ha hecho en base a
la ficha de sub proceso explicada en el capitulo I, en la cual se aprecia la relacién
proceso-variable. Para méas detalle ver Anexo A y Figuras 6.1 a 6.3 de este

capitulo.

6.3.1. DESCRIPCION DE VARIABLES EN COMPONENTE UNO:

COMBUSTION DE FLOR DE AZUFRE PARA PRODUCIR SO2

Tabla 6.1. Resumen de las variables utilizadas en el componente uno

Composicion

' incié F!U.JO teorica (%mol) Temp,efatura
Variable Descripcion tedrico tedrica
(ton/dia) § o ~| Q °C)
n| 2ol Z|

Corriente de azufre fundido

F1/AF3 que entra al quemador para 17702 8 - - - - 135.00
la reaccion de combustion -
Corriente de aire seco

F2/AS2 proveniente de la torre de 135.000 - -
secado

o - 441.00
N~
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Tabla 6.1. Resumen de las variables utilizadas en el componente uno

Variable

F1/DA1

F1/DA2

F3/AP2

F1/VS1

(Continuacion)

Flujo
Descripcién tedrico
(ton/dia)

Corriente de gases
con'temendo SO, y que han 155.994
de ingresar a la caldera
para poder enfriarlos
Corriente de gases que
salen de la caldera, los 155.994

cuales se mandan al
reactor

Flujo de agua que ingresa a
la caldera 'y por
transferencia de calor, -
enfria los gases y genera
vapor para otros procesos
Vapor saturado proveniente
de la caldera donde fue
calentado con los gases de
la combustion.

Composicion

tedrica (%mol) 1emperatura
teorica
Nl ] «l O (oC)
wn 8 S f
-1 g8 - 935.00
- — N~
-1 g8l 2 - 395.00
A « M~
- - - - 8 100.00
—

Fuente: Elaboracion propia en base a datos proporcionados por Grupo Fertica, 2016.

6.3.2.

DESCRIPCION DE VARIABLES EN COMPONENTE DOS: OXIDACION
DEL SO2 PARA CONVERTIRLO EN SOs

Tabla 6.2. Resumen de las variables utilizadas en el componente dos

Variable

F1/DA1

F2/DA2

Flujo
Descripcion tedrico
(ton/dia)
Corriente de entrada a la 155.994

primera etapa del reactor
Corriente de salida de la
primera etapa del reactor
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Composicion

teorica (Yomol)  Temperatura

N tedrica (°C)
9 Z O

SOs

- - o o 395.00
— N~ —

585.00



Tabla 6.2. Resumen de las variables utilizadas en el componente dos

Variable

F2/DA3

F2/DA3*

F2/DA3**

F2/DA3***

F2/DA3**

F2/DA4

F2/AS1

F1/VS1

F2/VSC1

F2/AIP1

(Continuacion)

Descripcién

Corriente de entrada a
la segunda etapa del
reactor

Corriente previa a la
mezcla con aire (flujo
auxiliar)

Corriente mezclada con
aire

Corriente de salida de
la tercera etapa del
reactor (flujo auxiliar)
Corriente de entrada en
la cuarta etapa del
reactor (flujo auxiliar)
Corriente de salida de
la cuarta etapa del
reactor(flujo auxiliar)
Corriente de aire seco
utilizada para enfriar y
agregar oxigeno a los
gases en el reactor
Corriente de vapor
saturado proveniente
de la caldera

Vapor sobrecalentado
con el calor generado
en la conversion del
SO,

Aire seco con presion
ajustada para reducir la
temperatura en el
reactor

Composicion

Flujo tedrica (Yomol)

tedrico
(ton/dia) & §
% I

201.324

0.15

8.18
82.23

9.44

100

zZ O

Temperatura
tedrica (°C)

507.00

460.00

440.00



Tabla 6.2. Resumen de las variables utilizadas en el componente dos
(Continuacion)

Composicion
tedrica (Yomol)  Temperatura
tedrica (°C)

Flujo

Variable Descripcién tedrico
(ton/dia) o)

%)

SOs3

zZ o
Aire utilizado para
nfriar | I
E3/AIP2 enfriar los gasgs de ] ] i ] i ]
reactor proveniente de
la torre de secado

Fuente: Elaboracion propia en base a datos proporcionados por Grupo Fertica, 2016.

6.3.3. DESCRIPCION DE VARIABLES EN COMPONENTE TRES:

ABSORCION DEL SOz PARA FORMAR H2S04

Tabla 6.3. Resumen de las variables utilizadas en el componente tres
Composicion

Flujo teorica (%op/
. o . J (%p/p) Temperatura
Variable Descripcion tearico L. R
. + teodrica (°C)
(ton/dia) S & = o O
» » £ © T (g“

Corriente de entrada a

S 5 © © B
la torre de absorcion 201.32 € E E E
F3/DA1 conteniendo gases de ' S X SR - - 163.10
N o @ <
SO3. — o N &
S 0B § o
Corriente de aire a la
F3/AIP1 entrada de la torre de - - - - - - - 127.75
secado.
G [ lida de | E E E
F3/Dag ~osesalasaldade’la i S .5 8. . 80.00
torre de absorcion. o & ®
™~ < N
o o <

F3/AIP2 Aire seco a la salida de ) ) e 20.00
la torre de secado.

Acido fumante
F3/AS1 proveniente de latorre  1279.390 . . . . . . 91.00
de absorcion.
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Tabla 6.3. Resumen de las variables utilizadas en el componente tres
(Continuacion)

Variable

F3/AS2

F3/AP3

F3/AS3

F3/AS3”

F3/AS4

F3/AS3’

F3/AS5

F3/AS5”

F3/AS7

Descripcidn

Suma de los flujos
provenientes de la
torre de absorcién y
secado, que han de
ingresar al tanque de
recirculacion.

Flujo de agua que se
utiliza para diluir el
acido fumante.
Corriente de salida del
tanque de recirculacion
después de diluir el
acido fumante.
Corriente que ha de
ingresar a la torre de
enfriamiento uno.
Corriente de acido al
98.5 %p/p que se
recircula a la torre de
absorcion.

Corriente que ha de
ingresar a la torre de
enfriamiento dos.
Corriente de salida de
la torre de enfriamiento
dos.

Corriente de acido al
98.5 %p/p que se
recircula a la torre de
secado.

Corriente de acido que
sale levemente diluida
de la torre de secado.

Flujo
tedrico
(ton/dia)

9.796

1918.090

1292.379

1938.560

628.898
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SO,
SO3

Composicion

tedrica (Yop/p)

N
P

s}

H>O
H2SO4

100

15
98.5

15
98.5

15
98.5

1.5 15
98.5

98.5

15
98.5

Temperatura
tedrica (°C)

86.76

86.76

72.44

71.48

71.48



Tabla 6.3. Resumen de las variables utilizadas en el componente tres
(Continuacién)

Composicion

Flujo teorica (%op/
. o . J (%p/p) Temperatura
Variable Descripcion tearico L. R
. + teodrica (°C)
(ton/dia) S & =& ~ 9 9
» » £ 0 1 2
I
Corriente que ha de
F3/AS5’ ingresar ala torre de - el ]9 @ -
(o]

enfriamiento tres.
Corriente de acido que
F3/AS6 seenviaa 5000 . . . .S -
almacenamiento.
Fuente: Elaboracion propia en base a datos proporcionados por Grupo Fertica, 2016.

6.4. DESCRIPCION DE EQUIPOS
Las Tablas 6.4 a 6.6 de esta seccion, describen cada equipo de COCO que se

utilizé en la simulacion de la produccion de acido sulfdrico. Cada cuadro muestra

la figura con que se representa a ese equipo, una descripcién de lo que realiza

cada equipo y como se adapt6 a los requerimientos de esta industria, ademas se

mencionan cuéles son los pardmetros que el programa exige que se introduzcan

para cada equipo. Para mas detalle del equipo utilizado en estos componentes,

ver Anexo A.

6.4.1.

DESCRIPCION DE EQUIPOS EN COMPONENTE UNO: COMBUSTION
DE FLOR DE AZUFRE PARA PRODUCIR SO2
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Tabla 6.4. Resumen de los equipos utilizados en el componente uno

Equipo

Mezclador

Caldera

Horno
gquemador

Figura

Descripcién
Combina varios flujos de entrada
para producir una corriente de
salida. Para el componente uno,
combina los flujos de aire y
azufre que han de ingresar al
guemador.
Se utiliza un intercambiador de
calor, el cual intercambia calor
entre los flujos de agua y los
gases que salen del quemador.
Por tanto, tiene dos entradas y
dos salidas.
Se debe de elegir una de siete
opciones: calor, temperatura,
LMTD, maxima transferencia de
calor, eficiencia, eficiencia de
NTU o eficiencia de UA. En este
caso, se elige la temperatura.
El horno guemador tiene como
objetivo transformar el azufre en
flor en SO, a través de una
reaccion de combustion. Para
ello, se utiliza un reactor del tipo
RFP (Reactor de Flujo en
Piston). Es un modelo de reactor
uni-dimensional simplificado en el
gue, en cada punto a lo largo del
reactor, la velocidad de la fase
reactiva, las concentraciones, la
temperatura y la presion son
constantes a lo largo de la
seccion transversal.
El RFP solo tiene una entrada y
una salida. Es necesario asignar
un paguete de reaccion para
poder ejecutar este equipo.

Fuente: Cocosimulator.org., 2016.
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Parametros

Caida de
presion

e Caida de
presion
e Temperatura

e Fase de la
reaccion

¢ Direccion del
flujo

e Longitud y
diametro del
reactor



6.4.2. DESCRIPCION DE EQUIPOS EN COMPONENTE DOS: OXIDACION
DEL SO2 PARA CONVERTIRLO EN SO3

Tabla 6.5. Resumen de los equipos utilizados en el componente dos

Equipo

Intercambiador
de calor

Mezclador

Reactor

Figura

AR

Descripcion
Se utiliza un intercambiador
de calor, el cual intercambia
calor entre los flujos de aire
y los gases que salen del
reactor. Su propadsito es
enfriar los gases del reactor
y asi favorecer la
termodindmica de la
reaccion.
Se utiliza para inyectar una
corriente de aire a los
gases que participan en la
reaccion tanto con el
objetivo de enfriarlos como
para aumentar la
concentracion de oxigeno.
Es un reactor del tipo RFP.
Como se explicé en el
cuadro 6.4, el RFP solo
tiene una entrada y una
salida. Es necesario asignar
un paguete de reacciéon
para poder ejecutar este
equipo. Ya que en este
componente hay una
reaccion heterogénea
presente, resulta necesario
especificar las propiedades
del catalizador.
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Parametros

e Caida de
presién
e Temperatura

Caida de
presion

e Fase de la
reaccion

e Longitud y
diametro del
reactor

e Caracteristicas
del lecho
empacado



Tabla 6.5. Resumen de los equipos utilizados en el componente dos

Equipo

Controlador

Unidad de
medicién

Figura

(Continuacion)

Descripcién
El controlador recibe
informacion de la unidad de
medicion, controla un
parametro previamente
seleccionado y detiene las
iteraciones cuando se llega
al set point definido. Los
controladores usados en
este componente se utilizan
para para determinar la
magnitud del flujo a menor
temperatura a partir de la
temperatura leida por la
unidad de medicion.
La unidad de medicion tiene
un flujo de materia de
entrada y uno de salida. Su
propdsito es exponer
valores que estan
presentes en la corriente
(temperatura, presion, flujo,
etc.) como un puerto de
informacion. Copia el
contenido de la corriente de
material de entrada a la
corriente de salida y realiza
un calculo de equilibrio.
Para ello, deben de
especificarse la
temperatura y presion, asi
como el parametro y
componente que se desea
medir. Las unidades de
medicion se utilizaron para
determinar la temperatura
del flujo a enfriar.
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Parametros

e Temperatura
e Presion



Tabla 6.5. Resumen de los equipos utilizados en el componente dos
(Continuacion)

Equipo Figura Descripcion Parametros
La restriccion de flujo recibe
informacion del controlador y .
: Variable a
depende del valor que recibe, en .
Flow : controlar (flujo
: este caso el controlador dicta un .. .
Constraint : . masico o flujo
valor de flujo dependiendo de la
. . molar)
temperatura leida por la unidad de
medicion.
Fuente: Cocosimulator.org., 2016.

6.4.3. DESCRIPCION DE EQUIPOS EN COMPONENTE TRES: ABSORCION
DEL SO3 PARA FORMAR H2S0O4

Tabla 6.6. Resumen de los equipos utilizados en el componente tres

Equipo Figura Descripcién Parametros
Para este tipo de operacion se
selecciona un separador tipo

/‘\ ChemsSep. Y en este caso en

-------- particular, se utilizara una torre de L
L e Presion
absorcion simple. Esta torre posee L
. ¢ Eficiencia
dos entradas y dos salidas (el i
Torre de e NUmero de
- producto de cabeza y de fondo).
absorcion . -, platos
Tiene como funcién absorber el B q
SOs en H,S0. al 98.5 %. . I_ato e
-------- Al agregar la reaccion, se deben EREEE
\!_/‘ conocer datos cinéticos de esa
reaccion para poder ejecutar la
torre.
El mezclador combina los flujos de
salida de H,SO, de la torre de .
-, Caida de
Mezclador absorcion y la torre de secado, .,
presion

para llevarlos al tanque de
recirculacion.
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Tabla 6.6. Resumen de los equipos utilizados en el componente tres

Equipo

Torre de
secado

Separador

Tanque de
recirculaciéon

Torre de
enfriamiento

Unidad de
mediciéon

Figura

i

(Continuacion)

Descripcién
Al igual que la torre de absorcion,
la torre de secado se trabaja con
ChemSep, seleccionando siempre
un absorbedor simple, pues se
trata de una operacion gas-liquido.
Tiene como funcion remover la
humedad del aire al hacerlo pasar
por H.SO4 al 98.5 %. Se debe de
especificar el numero de platos, los
platos de alimentacion, la presion y
la eficiencia.
Esta torre no trabaja con ninguna
reaccion.

El separador se utiliza para dividir
una sola entrada en varias salidas.

Se utiliza un mezclador, el cual
combina varios flujos de entrada
para producir una Unica salida,
debido a que COCO no posee
tanques de mezcla. Se cambia el
icono para tener una mejor
apreciacion del proceso.

El equipo usado en esta parte es
un calentador/enfriador. Su funcion
es cambiar la temperatura de un
flujo. Posee una entrada y una
salida. O bien, se puede

especificar la temperatura de salida

o la carga térmica. Se utilizan tres
en este componente.

Las unidades de medicion se
utilizaron para medir los flujos
masicos haciendo una relacion de
reciclo/secado, reciclo/absorcion y
la fraccion mol de &cido a la
entrada del tanque de
recirculacion.
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e Presion
¢ Eficiencia

e Factor de
division

e Caida de
presién

Caida de
presion

Temperatura
de salida

e Temperatura
e Presion



6.5.

Tabla 6.6. Resumen de los equipos utilizados en el componente tres

Equipo

Make up
mixer

Controlador

Flow
Constraint

Figura

(Continuacion)

Descripcién
El make up mixer es una operacion
unitaria que se utiliza para crear la
corriente de reflujo de H.SO.4 que
entra a la torre de absorcion.
Para lograr esto, se especifica una
corriente de alimentaciéon de H>SO4
con un flujo que es demasiado alto,
esto significa que se puede utilizar
sélo una parte de la corriente de
alimentacion y el excedente sale
del make-up mixer sin llegar a ser
parte del flujo que entra a la torre
de absorcion.
Los controladores usados en este
componente se utilizan para
controlar el flujo de agua en
diferentes equipos.
La restriccion de flujo recibe
informacion del controlador y
depende del valor que recibe,
aumenta o disminuye el flujo de
agua que se dirige al tanque de
recirculacién para diluir el acido
gue sale de la torre de absorcién
hasta obtener una concentracion
de 98.5 %.

Fuente: Cocosimulator.org., 2016.

RESULTADOS OBTENIDOS
Al resolver un problema, los datos que se obtienen suelen compararse con algun
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e Flujo de
reciclo
¢ Flujo en
exceso

Variable a
controlar (flujo
masico o flujo
molar)

valor tedrico que nos indica si estos datos son acertados o no. Para efectos de
este trabajo, los valores tedricos con los cuales se va a comparar los resultados de
la simulacion son los datos proporcionados por la planta de produccion de
FERTICA.



Los valores numéricos reales de las variables mas significativas de los tres

componentes se presentan en la Tabla 6.7.

Tabla 6.7. Resumen de los resultados obtenidos de las corrientes simuladas
COMPONENTE UNO

Composicion Composicion
Flujo Flujo tedrica obtenida Temperatura Temperatur
Variable tedrico obtenido (%omol) (%omol) tedrica a obtenida
(ton/dia) ~(ton/dia) o] o NN (°C) (°C)
wn g o z » g o =z
F1/AF3 17.702 - S - - - - - - - 135.00 -
—
(]
S o o o
F1/DA1  155.994 152.70 - <4 o o 44 o g 9 935.00 928.04
S 44 N~ 5 <4 5 ©
o2 — N~
—
COMPONENTE DOS
Composicion Composicion
Flujo Flujo tedrica obtenida Temperatura Temperatura
Variable teérico  obtenido (Yomol) (Yemol) tec’)rri)ca(°C) obtenida
(ton/dia) = (ton/dia) - W 8 o N (°C)
218120313 2|0
F1/DA1  155.994 - 11 - 79 10 - - - - 395.00 -
F2/DA4 | 201324 | 19207 | 8| 2|/ R 3/ 3| 5| D 8 421.90 445.37
S| b HJ| o| S| 0| Y| @
COMPONENTE TRES
_ _ . Composicion
Flujo Flujo Composicion obtenida Temperatura Temperatura
Variable teorico obtenido tedrica (%p/p) (%p/p) tedrica obtenida
ton/di ton/di °C °C
(ton/dia)  (ton/dia) 2S04 H.SO4 ) )
F3/AS1 1279.390 2987.76 - 99.83 91.00 101.61
F3/AS3 1918.090 5108.95 98.50 98.49 86.76 95.28
F3/AS4 1292.379 2980.80 98.50 98.49 72.44 72.44
F3/AS5” 1938.560 2073.60 98.50 98.49 71.48 71.48
F3/AS7 628.898 2067.21 - 99.14 - 82.57
F3/AS6 50.000 54.56 98.50 98.49 - 40.00

Fuente: Autor, 2016.
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Las Tablas 6.8 a 6.10 presentan la desviacion correspondiente a cada variable en
cada uno de los componentes simulados. La desviacion se obtiene con la formula

siguiente:

L Valor tedrico — Valor obtenido
Desviacion(%) = Valor tedrico * 100

Tabla 6.8. Desviacion en las corrientes simuladas del componente uno

Flujo Flujo .., Temperatura Temperatura L
. L . Desviacion .. . Desviacion
Variable tedrico @ obtenido (%) tedrica obtenida (%)
(ton/dia)  (ton/dia) ° (°C) (°C) °
F1/AF3 17.702 - - 135.00 - -
F1/DA1  155.994 152.70 2.07 935.00 928.04 0.74
Composicion tedrica Composicion obtenida Desviacién
Variable (%mol) (%omol) (%)

S SO, 0O N2 S SO, (o)) N2 S SO, (O N2
F1/AF3 100 - - - - - - - - - - -

F1/DA2 - 11 10 79 ]I-E?C?g 11.80 9.20 78.99

Fuente: Autor, 2016.

7.27 8.00 0.01

Tabla 6.9. Desviacion en las corrientes simuladas del componente dos

Flujo Flujo .., Temperatura Temperatura o

. , . Desviacion L. . Desviacion

Variable tedrico @ obtenido (%) tedrica obtenida (%)
(ton/dia) @ (ton/dia) (°C) (°C)

F1/DA1  155.994 - - 395.00 - -
F2/DA2 - - 585.00 597.99 2.22
F2/DA3* - - 507.00 512.64 1.11
F2/DA3*

/** 3 - - 460.00 465.00 1.09
F2/DA4  201.324 192.07 4.60 440.00 445.37 1.22
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Tabla 6.9. Desvi

acion en las corrientes simuladas del componente dos

(Continuacion)

_ Composicién tebrica Composicion obtenida Desviacién
Variable (Y%omol) (%omol) (%)
SO; SOz N2 O, SO, SOz N2 0O, SO, SOz N2 02

F1/DA2 11 -
F2/DA4 0.15 8.18

Tabla 6.10. Desv

Flujo
Variable  tedrico
(ton/dia)
F3/AS1 -
F3/AS3 -

F3/AS4  1292.379
F3/AS5” 1938.560

F3/AS7 -

F3/AS6 50

Variable

F3/AS1
F3/AS3
F3/AS4
F3/AS5”
F3/AS7
F3/AS6

79 10 - - - - - - - -

82.23 9.44 0.21 891 8251 836 40.00 8.92 0.34 11.44
Fuente: Autor, 2016.

iaciéon en las corrientes simuladas del componente tres

Flujo .., Temperatura L
obtenido Desviacion tebrica Temp.eratura Desviacion
(ton/dia) (%) °C) obtenida (°C) (%)
2987.76 - 91.00 101.61 11.65
5108.95 - 86.76 95.28 9.82
2980.80 130.64 72.44 72.44 0.00
2073.60 6.97 71.48 71.48 0.00
2067.21 - - 82.57 -

54.56 9.12 - 40.00 -

Compo(sol/ocrl)(/);)teorlca O(;toer:izzs(lzslnp) Desviacién (%)
H>SO. H>SO4 H2SO4
- 99.83 -
98.5 98.49 0.01
98.5 98.49 0.01
98.5 98.49 0.01
- 99.14 -
98.5 98.49 0.01

Fuente: Autor, 2016.
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6.6. DISCUSION DE RESULTADOS
En esta seccibn se analizan los resultados de las simulaciones de los

componentes correspondientes al proceso de produccion de acido sulfurico. Para
analizar la fiabilidad de los resultados se compararon flujos masicos, temperaturas

y composiciones esperadas con las obtenidas a partir de la simulacion.

e Componente uno: Combustién de flor de azufre para producir SO>

En el primer componente, el flujo masico a la salida del horno (F1/DA1) presenta
una desviacion de 2.07 % que se encuentra dentro del rango esperado de
variabilidad y se debe a pequefias diferencias en el comportamiento de la reaccion

y en el flujo de aire entrando al horno.

Las desviaciones en la composicion de dioxido de azufre, oxigeno y nitrégeno son
7.27 %, 8 % y 0.01 % respectivamente. La composicién de nitrégeno no presento
cambios porque el gas es un espectador y no participa en la reaccion. Las
desviaciones en la composicion del Oz 'y SOz se deben a que la reaccion presenta
un comportamiento ideal, en la realidad ocurren pequefas fluctuaciones en la

composiciéon. Sin embargo, no afectan el funcionamiento correcto de la simulacion.
En cuanto a la temperatura de salida del horno, se obtuvo una desviacién del 0.74
%. Esto indica que el comportamiento termodindmico de la reaccién es confiable

porque el valor de desviacidon es aceptable.

e Componente dos: Oxidacién del SO para convertirlo en SO3

En el segundo componente, el flujp masico a la salida del reactor (F2/DA4)
presenta una desviacion del 4.60 %. Esta desviacion no es significativa, pero se
debe tomar en cuenta que entre la segunda y tercera etapa del reactor, se inyecta
aire para enfriar los gases hasta la temperatura requerida. La cantidad de aire
inyectada depende de las fluctuaciones de temperatura dentro del reactor y por

tanto el flujo de salida es variable.
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Otro factor que influye en el comportamiento de los flujos masicos son los
pardmetros de disefio de cada etapa del reactor. Las dimensiones del equipo
fueron establecidas a partir de la informacion recopilada en la bibliografia del

proceso.

En cuanto a las composiciones de salida del reactor, la composiciéon del SOs
determina la funcionalidad y confiabilidad de los resultados, la desviacion de esta
variable con respecto al valor esperado es del 8.92 %. Esta desviacion y la del
resto de componentes es causada por pequefias diferencias en el grado de
conversion logrado en el reactor, y a la inyeccion de aire entre la etapa tres y

cuatro.

Otra causa de variabilidad en la conversion y composiciones del reactor, es la
manera en la que el simulador representa la influencia del catalizador en la
reaccion. En el reactor real el lecho estd compuesto por diferentes tipos de
catalizador, en el programa solo se puede controlar la carga de catalizador, la

porosidad del lecho y el tamafio de particula.

Las temperaturas que se utilizaran para analizar los resultados en este
componente corresponden a los flujos de salida de cada etapa del reactor,
F2/DA2, F2/DA3*, F2/IDA3*** y F2/DA4, las desviaciones respectivas son: 2.22 %,
1.11 %, 1.09 % y 1.22 %. Las desviaciones anteriores son reducidas por lo que el
resultado de la simulacion puede considerarse confiable con respecto a su

comportamiento termodinamico.

e Componente tres: Absorcion del SOz para formar H2SO4

En el tercer componente se utilizaron tres flujos masicos para determinar la
precision de los resultados: F3/AS4, F3/AS5” y F3/AS6. Las desviaciones

respectivas son: 130.64 %, 6.97 % y 9.12 %. Los reflujos fueron calculados a partir
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de los requerimientos de absorcidén y secado estableciendo condiciones a la salida

de las torres.

El flujo F3/AS4 presenta una desviacion significativa y esto se debe a los
siguientes factores que inciden en los resultados:

e EI modelo de la reaccién utilizada asume un comportamiento ideal. En el
proceso real ocurre una reaccion consecutiva en la que participan SOs y
H2S04 que deja como resultado H2S207 el cual al entrar en contacto con
agua forma H2S04 concentrado.

e En el proceso real se utiliza una torre de absorcion con lechos empacados,
no obstante, el programa solo permite trabajar con torres de platos. Por lo
tanto, se hizo una equivalencia para simular el funcionamiento con lechos.
Sin embargo, esta diferencia continta siendo un factor que incide en los

resultados.

Los flujos F3/AS5” y F3/AS6, estdn dentro de los valores esperados porque
dependen de operaciones unitarias simples (secado e intercambio de calor) y se

ayudan de controladores de flujo que regulan las magnitudes de los mismos.

En cuanto a las composiciones utilizadas para verificar la certeza de los
resultados, todas presentaron una desviacién aceptable y se debe al uso de los
controladores de flujo que se aseguran de obtener las concentraciones esperadas

en cada uno de estos flujos.

Finalmente, con respecto a las temperaturas de los flujos del subproceso, los
Unicos que presentaron desviacion son F3/AS1 y F3/AS3 con un valor de 11.65 %
y 9.82 % respectivamente. Los valores de desviacion son aceptables y las
diferencias se deben a la idealizacién del calor producido por la reaccion en el
caso de la torre de absorcion, es decir, se utilizd un valor de entalpia de reaccion

constante cuando este depende, en realidad, de la temperatura.

115



CAPITULO VII

7.0. SIMULACION DE COMPONENTES DENTRO
DEL PROCESO DE PRODUCCION DE AZUCAR
A PARTIR DE CANA

7.1. SEGMENTACION DEL PROCESO PARA FINES DE ANALISIS
En este capitulo se trabajaran con dos componentes del proceso de produccion de

azucar a partir de cafia, los cuales son:
e Componente 1: Ciclo de potencia

e Componente 2: Evaporacion

Se divide de esta manera ya que son los Unicos procesos factibles para simular a
través de COCO Simulator, debido a las limitantes que el programa presenta en
cuanto al equipo, pues en los ingenios suelen utilizarse equipos adaptados a las

operaciones que ahi se realizan.
En este capitulo se explica en qué partes del proceso y bajo qué condiciones se
esta realizando la simulacion, ademas, como se elabora la misma. Los detalles

sobre los célculos y procedimientos necesarios se encuentran en el Anexo C.

Todos los datos que fueron requeridos para las simulaciones fueron obtenidos de

un ingenio azucarero salvadorefio al cual llamaremos “Ingenio Azucarero A”.
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7.1.1. COMPONENTE UNO: CICLO DE POTENCIA
El primer componente a representar de la industria azucarera es el ciclo de

potencia. Este proceso tiene como fin producir energia eléctrica a partir del poder

calorifico del bagazo de cafia, un sub producto de la cafia de azucar.

La combustién del bagazo de cafa genera una gran cantidad de calor que sirve
para transformar el agua introducida a las calderas en vapor (Ver Figura 7.1, Flujo
F1/AP1). Se utilizan tres calderas, y el vapor generado en ellas es dirigido a un
colector (F1/VSC1, F1/VSC1* y F1/VSC1*¥). Una parte de este vapor se envia al
proceso de extraccion del jugo (F1/VP1) donde es utilizado para hacer funcionar
los molinos y el resto es inyectado a una turbina (F1/VP3) para generar energia
eléctrica (10 MW), la cual se utiliza para el consumo de la misma planta del
ingenio (5 MW) y el sobrante se inyecta a la red nacional de energia eléctrica (5
MW).

La ventaja de este componente es que la Unica sustancia de trabajo es el agua,

solo se necesitan datos de flujos, temperatura y presion a la cual trabajan los
equipos y la eficiencia de la turbina, para poder desarrollar la simulacion.
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Figura 7.1 Representacion de la simulacion en COCO Simulator del componente uno (Autor, 2016).
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7.1.2. COMPONENTE DOS: EVAPORACION
El componente dos considerado es la operacion de evaporacion, la cual consiste

en remover el agua presente en el jugo clarificado mediante evaporacion. La
remocion de agua se realiza aplicando evaporacion multiple efecto, este sistema
permite eliminar alrededor del 75 - 80 % del agua presente en el jugo clarificado.
El jugo clarificado pasa al primer evaporador (Ver Figura 7.2, Flujo F2/JC1) donde
se concentra el jugo a 28 °Brix aproximadamente. Luego este jugo pasa al
segundo efecto (F2/JC2) y asi sucesivamente hasta llegar al cuarto efecto y

alcanzar una concentracion final de 63 °Brix aproximadamente.

Para la simulacion de este proceso, la base de datos de COCO solo presenta una
(agua) de las cuatro sustancias involucradas en la produccién de azucar a partir
de cafa. Por tanto, el jugo de cafa representado por sacarosa, fructosa y glucosa,
fueron afadidos a la base de datos de COCO, mediante el proceso descrito en la
Figura 5.2. Las demas sustancias presentes se asumen como despreciables por
ser minima la cantidad en la cual estan presentes (0.64 %p/p del porcentaje total).

Para mas detalle de como agregar una sustancia ver seccién 5.4.5.

Sin embargo, solo fue posible conseguir datos para las tres sustancias en su fase
sélida (sacarosa, fructosa y glucosa). Por esta razén, para representar el
comportamiento de los evaporadores y poder simular en COCO se eligio el equipo
llamado Divisor de Componentes, ya que los demas equipos que tienen la
capacidad para representar con mayor exactitud la operacién de evaporacion,

necesitaban datos para la fase liquida y gas de las sustancias presentes.
Cabe aclarar que, en el proceso real, se utiliza vapor para poder calentar el jugo

en cada efecto. Pero como se menciond previamente, el Divisor de Componentes

gue se utilizé solo trabaja con una entrada (ver mas detalle en Tabla 7.4).
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7.2. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA LA SIMULACION DE
PROCESOS DE PRODUCCION DE AZUCAR A PARTIR DE CANA
Al momento de simular los diferentes procesos de produccion de azlcar a partir de

cafa, se debe determinar que variables se controlaran en los equipos, los modelos
termodinamicos y las sustancias quimicas que se ven involucradas a lo largo del

proceso.

En el componente uno, se utiliza el modelo UNIFAC VLE. Este modelo resulta util
puesto que se carecen de datos experimentales para el calculo del Equilibrio
Liquido-Vapor (ELV o VLE por sus siglas en inglés), debido a que se encontraron
pocos datos de las sustancias involucradas (sacarosa, fructosa y glucosa). Este
modelo realiza una buena estimacion de los datos (Rivas, 2015).

En el componente dos, se selecciona el paquete Water. Este paquete viene
incluido en la instalacion de COCO y proporciona calculos para el equilibrio
basado en la combinacion de variables de especificacion como: presion-

temperatura, presion-entalpia, presion-entropia, etc. (Cocosimulator.org, 2016)
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7.2.1. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA EL COMPONENTE UNO:
CICLO DE POTENCIA

( INcIo )

Seleccionar paquete
de propiedades: Water

h 4

Introducir los equipos a utilizar:
3 Calentador/ Enfriador
1 Expansor
2 Separadores
1 Mezclador

A4

Unir todas las corrientes

tal y como se muestra en

la figura 7.1 e introducir

las variables del cuadro
71

v
Parametrizar cada
calentador/ enfriador,
cambiar el icono y
nombrarlos Caldera 1,2y 3.

v
Parametrizar todos los
equipo

4
Resolver la simulacion

4
FIN

Figura 7.3. Diagrama de flujo con la metodologia implementada para el componente uno (Autor,
2016).
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7.2.2. METODOLOGIA IMPLEMENTADA PARA EL COMPONENTE DOS:
EVAPORACION

( INICIO )

v
Seleccionar el paquete
de propiedades: TEA
(CAPE-OPEN1.0)

Y

FParametrizar todos los

Definir las sustancias a :
equipos

utilizar: Glucosa, sacarosa,
fructosa y agua

v

Resolver la simulacion

v

Seleccionar el modelo

termodinamico: v
UNIFACVLE

FIN

v
Introducir los equipos a utilizar:
4 Dlvisores Compuestos
4 Unidades de medicion
4 Controladores

v
Parametrizar los medidores y
controladores para poder definir
automaticamente el factor de
separacion de los Divisores
Compuestos

4

Unir todas las corrientes tal y

como se muestra en la figura

7.2, e infroducir las variables
conocidas del cuadro 7.2

Figura 7.4. Diagrama de flujo con la metodologia implementada para el componente dos (Autor,
2016).
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7.3. DESCRIPCION DE VARIABLES
En esta seccion se describen las variables que se utilizaron en cada uno de los

componentes de la produccion de azucar a partir de cafia. Las Tablas 7.1y 7.2
presentan una descripcion de lo que representa cada variable, asi como los
valores de flujo, composicion, presion y temperatura, segun sea el caso, que
fueron necesarios conocer para poder simular este proceso. Los datos tedricos
utilizados en estas tablas fueron proporcionados durante la visita al ingenio

azucarero “A”.

El nombre que se ha otorgado a cada una de las variables se ha hecho en base a
la ficha de sub proceso explicada en el capitulo Il, en dicha ficha se muestra la

relacion proceso-variable (ver Anexo A).

7.3.1. DESCRIPCION DE VARIABLES EN COMPONENTE UNO: CICLO DE
POTENCIA

Tabla 7.1. Resumen de las variables utilizadas en el componente uno

Flujo Presion  Temperatura
Variable Descripcién tedrico tedrica tedrica
(ton/h) (bar) (°C)

Es el flujo total de agua que
ingresa a las calderas el
F1/AP1 cual, mediante intercambio 140 21 200
de calor con el bagazo, se
transformara en vapor.
Es el flujo de agua que

F1/AP2 . - - -
ingresa a la caldera 1.

F1/AP2* !Es el flujo de agua que ) ) )
ingresa a la caldera 2.

F1/AP2** !Es el flujo de agua que ) ) )
ingresa a la caldera 3.

F1VSC1 Es el flujo de vapor ) ) )

proveniente de la caldera 1.
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Tabla 7.1. Resumen de las variables utilizadas en el componente uno

Variable

F1/VSC1*

F1/VSC1**

F1/VSC2

F1/VP1

F1/VP2

F1/VP3

Variable

F1/EG1

(Continuacion)

Descripcién

Es el flujo de vapor
proveniente de la caldera 2.
Es el flujo de vapor
proveniente de la caldera 3.
Es el flujo total de vapor
proveniente del colector de
vapor.
Es el flujo de vapor que se
manda a los molinos para su
funcionamiento.
Vapor saturado proveniente
de la turbina que mediante
mecanismos adecuados se
transforma en energia
eléctrica.
Es el flujo de vapor que se
inyecta a la turbina para la
produccién de energia
eléctrica.

Descripcién
Energia producida con el
flujo de vapor a través de la
turbina.

Flujo Presion  Temperatura
tedrico tedrica tedrica
(ton/h) (bar) (°C)

140 21 340
40 21 340
100 1.38 160
100 21 340

Energia generada te6rica (MW)

10

Fuente: Elaboracion propia en base a datos proporcionados por “Ingenio Azucarero A”, 2016.
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7.3.2.

DESCRIPCION

DE

EVAPORACION

VARIABLES

EN

COMPONENTE

DOS:

Tabla 7.2. Resumen de las variables utilizadas en el componente dos

Variable

F2/JC1

F2/3C2

F2/3C3

F2/3C4

F2/3C5

F2/vVv1

F2/VV2

F2/vV3

F2/vV4

Descripcidn

Jugo clarificado que
ingresa al primer
efecto a 17 °Brix.
Jugo que ingresa al
segundo efecto a
28.69 °Brix.

Jugo que ingresa al
tercer efecto a 41.68
°Brix.

Jugo que ingresa al
cuarto efecto a 49.3
°Brix.

Jugo concentrado a
63 °Brix.

Vapor vegetal
proveniente del
primer efecto.
Vapor vegetal
proveniente del
segundo efecto.
Vapor vegetal

proveniente del tercer

efecto.

Vapor vegetal
proveniente del
cuarto efecto.

Flujo
tedrico
(ton/h)

308.350

120.779

Agua

83

71

58

51

37

Composicion
tedrica (%op/p)

Sacarosa

[EEN
a1

26

38

44

57

Fructosa

[EEN

15

2.5

Temperatura
o tedrica
g °C)
[0
1 93.33
15 -
2 -
2.5 -
3 -
130.00
115.62
103.37
86.50

Fuente: Elaboracion propia en base a datos proporcionados por “Ingenio Azucarero “A”, 2016.
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7.4. DESCRIPCION DE EQUIPOS
Las Tablas 7.3 y 7.4 de esta seccion, describen cada uno de los equipos de

COCO que se utilizaron en la simulacion. Cada tabla muestra la figura con que se
representa a ese equipo, una descripcion de lo que realiza cada equipo y como se
adapto a los requerimientos de esta industria, ademas se mencionan cuales son
las variables que el programa exige que se completen para cada equipo. Para

mayor informacién del equipo utilizado en estos componentes ver Anexo A.

7.4.1. DESCRIPCION DE EQUIPOS EN COMPONENTE UNO: CICLO DE
POTENCIA

Tabla 7.3. Resumen de los equipos utilizados en el componente uno

Equipo Figura Descripcién Parametros
Combina varios flujos de
entrada para producir una

Colector corriente de salida. En este Caida de presion
componente, colecta el vapor
proveniente de las calderas.

e Factor de
Separador Se utiliza para dividir una sola  division
entrada en varias salidas. ¢ Caida de
presion.
Su funcién es cambiar la
temperatura de un flujo.
Tiene una entrada y una e Cantidad de
K salida. Ya sea la temperatura calor
de salida o la cantidad de e Temperatura
Caldera E calor deben ser de salida
especificadas. En esta e Caidade
ocasion se especifico la presion

temperatura de salida, que es
la temperatura a la cual sale
el vapor de la caldera.
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Tabla 7.3. Resumen de los equipos utilizados en el componente uno

Equipo Figura

Turbina

(Continuacion)

Descripcién Parametros
Se utiliza un expansor, este
sirve para obtener energia a

. . ., e Caida de presion
partir de una caida de presion P

) o presion de
de los fluidos gaseosos. Un sal?ida
expansor tiene una entrada y L

. ¢ Generacién de
una salida. Dado que se .
. energia o
conocen las condiciones de N
. eficiencia
entrada y salida del vapor en . L.
isentropica

la turbina, se pudo calcular la
eficiencia de esta.

Fuente: Cocosimulator.org., 2016.

7.4.2. DESCRIPCION DE EQUIPOS EN COMPONENTE DOS: EVAPORACION

Tabla 7.4. Resumen de los equipos utilizados en el componente dos

Equipo Figura

Evaporador

Descripcién Parametros
Debido a que COCO carece
de evaporadores como tal, se
utiliza un divisor de
componentes. Este dispositivo
realiza separaciones ideales;
divide en fracciones de
compuestos especificos
predefinidos. Posee una
entrada y dos salidas. Se debe
especificar una fracciéon de
division para un compuesto
determinado. En este caso el
compuesto a separar es el
agua, pues es lo que se busca
eliminar del jugo. La
desventaja que presenta este
equipo es que trabaja
isotérmicamente.

Caida de presion
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Tabla 7.4. Resumen de los equipos utilizados en el componente dos
(Continuacion)

Equipo Figura Descripcién Parametros
El controlador recibe
informacion de la unidad de
medicioén, controla un
pardmetro previamente
seleccionado y detiene las
iteraciones cuando se llega al
set point definido. El
parametro a medir es la
concentracion de sacarosa a
la salida de cada evaporador.
La unidad de medicion tiene
un flujo de material de entrada
y uno de salida. Este copia el
contenido de la corriente de
material de entrada a la

. rrien li reali n
Unidad de % corriente de salida y realiza u e Temperatura

Controlador

., célculo de equilibrio. Para ello, L
medicion . e Presion
deben de especificarse la
temperatura y presion, asi
como el parametro y
componente que se desea
medir. El parametro a medir es
la concentracion de sacarosa.
Fuente: Cocosimulator.org., 2016.

7.5. RESULTADOS OBTENIDOS
Al resolver un problema, los datos que se obtienen suelen compararse con algun

valor tedrico que nos indica si estos datos son acertados o no. Para efectos de
este trabajo, los valores tedricos con los cuales se va a comparar los resultados de
la simulacion son los datos proporcionados por el “Ingenio Azucarero A”. Se han
tabulado los resultados de las variables mas significativas de los dos componentes
en la Tabla 7.5.

129



Tabla 7.5. Resumen de los resultados obtenidos de las corrientes simuladas

Flujo
Variable tedrico
(ton/h)
F1/AP1 140
F1/VSC2 140
F1/vP1 40
F1/VP3 100
F1/vP2 100
Variable
F1/EG1
Flujo
Variable tedrico
(ton/h)
F2/JC1 308.35
F2/JC2 -
F2/JC3 -
F2/JC4 -
F2/JC5 -

COMPONENTE UNO

Flujo Presion Presion Temperatura
. .. . Temperatura .
obtenido tedrica obtenida teérica (°C) obtenida
(ton/h) (bar) (bar) (°C)
- 21 - 200 -
140 21 21 340 340
42 21 21 340 340
98 21 21 340 340
98 1.38 1.38 160 160.13
Energia generada tedrica (MW) Energia generada obtenida (MW)

10 8.68
COMPONENTE DOS

Composicion Composicion

Flujo teorica (%p/p) obtenida (%p/p)
obtenido © < @ % © ©
(ton/h) s § £ 8§ & § & g
< 8 2 3 < 3 = 2
” w o » s o
- 0.83 015 001 0.01 083 015 0.01 0.01
182.72 0.71 0.26 0.015 0.015 0.71 0.26 0.015 0.015
125.77 0.58 0.38 002 002 058 038 0.02 0.02
106.33 051 044 0.025 0.025 0.51 0.44 0.025 0.025
83.13 0.37 057 003 003 037 057 0.03 0.03

Fuente: Autor, 2016.

Las Tablas 7.6 y 7.7 presentan la desviacion correspondiente a las variables mas

representativas de la simulacion. La desviacion se obtiene con la férmula

siguiente:

Valor tedrico — Valor obtenido

Desviacion(%) = * 100

Valor tedrico

130



Tabla 7.6. Desviacion en las corrientes simuladas del componente uno

Presion Presion

) L. ) Desviacion @ Temperatura Temperatura Desviaciéon
Variable tedrica | obtenida P P

(bar) (bar) (%) tedrica (°C)  obtenida (°C) (%)
F1/AP1 21 - - 200 - -

F1/vSC2 21 21 0.0 340 340 0.0

F1/VP1 21 21 0.0 340 340 0.0

F1/VP3 21 21 0.0 340 340 0.0

F1/vP2 1.38 1.38 0.0 160 160.13 0.08
. Energia generada Energia generada L

Variable tegricg (MW) obtgenic?a (MW) Desviacion (%)
F1/EG1 10 8.68 13.2

Fuente: Autor, 2016.

Tabla 7.7. Desviacién de la composicion peso del componente dos

Composicion Composicion L
- . Desviacion (%)
tedrica (%op/p) obtenida (%p/p)
Variable © © © © © ©
s & & & ¢ 8 Z &2 ¢ &8 & 8
2 S S E 2 3 S E L S S E
&3 L o &S L o & i o
F2/JC1 083 015 001 001 083 015 001 0.01 0.00 0.00 0.00 0.00
F2/JC2 071 0.26 0.015 0.015 0.71 0.26 0.015 0.015 0.00 0.00 0.00 0.00

F2/JC3 058 038 0.02 002 058 038 002 0.02 0.00 0.00 0.00 0.00

F2/JC4 051 044 0.025 0.025 051 0.44 0.025 0.025 0.00 0.00 0.00 0.00

F2/JC5 037 057 0.03 003 037 057 003 0.03 0.00 0.00 0.00 0.00
Fuente: Autor, 2016.

7.6. DISCUSION DE RESULTADOS
A continuacion, se presenta un analisis de los resultados obtenidos en el apartado

anterior, en el cual se discuten las causas de desviacion y la fiabilidad de los

resultados.
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e Componente uno: Ciclo de potencia

El primer componente en este apartado es el ciclo de potencia, en esta simulacion
se obtuvo una desviacién aceptable. Los parametros que se tomaron en cuenta
para discutir la fiabilidad de la simulacion de este componente son la energia
eléctrica generada y la temperatura a la salida de la turbina porque fueron los

anicos que presentaron desviacion con respecto a los valores tedricos.

Se presenta una desviacion del 13.2 % con respecto al valor esperado de energia
producida en la planta y de 0.08 % con respecto a la temperatura esperada a la
salida de la turbina; Sin embargo, estos valores se encuentran dentro de las
variaciones normales de estos parametros y se debe a que el programa no toma
en cuenta algunos aspectos como: los materiales que componen los equipos,
dimensiones de la turbina, transmision mecanica de energia, etc. La idealidad con
la que COCO Simulator interpreta ciertos comportamientos también es un factor

gue genera desviacion.

e Componente dos: Evaporacion

El segundo componente estudiado en este capitulo es la evaporacion, en el
cuadro 7.6 se observa que las desviaciones son cero, sin embargo, la fiabilidad de
esta simulacion es muy reducida porque el simulador no permite trabajar de
manera correcta con las soluciones de sacarosa, fructosa y glucosa. El
planteamiento original para simular este componente consistia de agrupaciones de
intercambiadores de calor y separadores flash que representarian cada uno de los
efectos; no obstante, el simulador no pudo generar resultados. El problema se
encuentra en la adicion de estas sustancias a la base de datos del simulador, al
agregar una nueva sustancia se requiere de una gran cantidad de correlaciones

en diferentes estados de materia (solido, liquido y gas o vapor).
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En el caso particular de esta seccidn, no se encontraron correlaciones para fases
liquidas y vapor por lo que el simulador no fue capaz de trabajar con equipos que

requerian datos de equilibrio entre dichas fases, como los evaporadores.

Para resolver este problema se elaboré una version simplificada e ilustrativa del
funcionamiento de los evaporadores en un ingenio azucarero, los resultados no
son fiables por que el equipo utilizado no se basa en el comportamiento
fisicoquimico de la mezcla para calcular la separacion del vapor del jugo de cafia.
El separador de componentes que se utilizd obliga a separar una cantidad

especifica de agua para que se den las condiciones deseadas de concentracion.
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CAPITULO VI

8.0. INCORPORACION DE COCO SIMULATOR
COMO UNA HERRAMIENTA DIDACTICA PARA
LA INGENIERIA QUIMICA

Los criterios a utilizar para evaluar la funcionalidad del programa COCO Simulator
como herramienta didactica para la carrera de ingenieria quimica se han retomado
de la norma ISO/IEC 25010:2011 Sistemas e ingenieria de software -
Requerimientos y Evaluacion de Sistemas y Calidad de Software (SQUARE) —
Modelos de Calidad del Sistema y Software. EI modelo es aplicable tanto a los

sistemas de computador como a los productos de software.

La norma ISO/IEC 25010:2011 establece que la calidad del producto software se
puede interpretar como el grado en que dicho producto satisface los requisitos de
SUS usuarios. Son precisamente estos requisitos los que se encuentran
representados en el modelo de calidad, el cual categoriza la calidad del producto

en caracteristicas y sub caracteristicas.

El modelo de calidad del producto definido por esta norma se encuentra
compuesto por las ocho caracteristicas de calidad que son: Adecuacion Funcional,
Eficiencia de Desempefio, Compatibilidad, Usabilidad, Fiabilidad, Seguridad,
Mantenibilidad y Portabilidad. (ISO 25000, 2015).

Cada una de estas caracteristicas de calidad contiene un determinado niumero de

sub-caracteristicas, de las cuales se seleccionaron las que realmente le

conciernen a la evaluacion de un software de simulacién como COCO Simulator.
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Esta seleccion se realiz6 con el objetivo de que la evaluacion fuese mas

constructiva y objetiva.

8.1. EVALUACION DE COCO SIMULATOR
Para trabajar de una manera sistematica y ordenada se presenta una escala de

2.5 a 10 que permite generar una evaluacion cuantitativa del programa de
simulacién a partir de cada sub-caracteristica:

e Inaceptable= 2.5

e Minimo aceptable =5

e Aceptable =7.5

e Sobresaliente =10

Cada valor asignado a las sub-caracteristicas fue decidido en un conceso de los
autores de este trabajo, en base a la experiencia y tiempo de trabajo con el
programa de simulacion. El resultado de la evaluacion de cada caracteristica es

obtenido al sacar el promedio de las propias sub-caracteristicas.

Tabla 8.1. Evaluacién de COCO Simulator

SUB . .
CARACTERISTICA CARACTERISTICA DESCRIPCION CALIFICACION
Grado en el cual el programa
puede proporcionar un conjunto
apropiado de funciones para que
el usuario desarrolle tareas y
objetivos especificos. Por
ejemplo: ecuaciones de estado y
modelos termodinamicos, entre
otras funciones.
Capacidad del programa para
Precision proveer resultados correctos con 7.5
el nivel de precision requerido.
RESULTADO: 6.2

Adecuacion 5.0
ADECUACION

FUNCIONAL
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Tabla 8.1. Evaluacion de COCO Simulator (Continuacién)

SuUB
CARACTERISTICA CARACTERISTICA
Comportamiento

temporal

EFICIENCIA DE

DESEMPENO e
Utilizacion de

DESCRIPCION

Tiempo de respuesta y
procesamiento en la ejecucion
de la simulacion.

Las cantidades y tipos de
recursos utilizados cuando el
programa lleva a cabo su

recursos ., ) .
funcién bajo condiciones
determinadas.
RESULTADO:
Capacidad del programa para
permanecer activo con otro
Coexistencia programa independiente, en un

COMPATIBILIDAD

Interoperabilidad

solo computador, compartiendo
recursos comunes sin
detrimento.

Capacidad de dos o mas
sistemas o complementos para
intercambiar informacion y
utilizar la informacién
intercambiada.

RESULTADO:

Accesibilidad de la
interfaz de usuario

Capacidad de
aprendizaje
USABILIDAD Capacidad para ser
usado

Proteccién contra
errores de usuario

Estética de la
interfaz de usuario

Facilidad con la que el programa
permite al usuario entender o
deducir como utilizar las
herramientas para satisfacer sus
necesidades.

Capacidad del programa para
gue el usuario pueda aprender
facilmente como utilizarlo.
Capacidad del programa para
gue el usuario pueda operarlo y
controlarlo con facilidad.
Capacidad del programa para
proteger a los usuarios de hacer
errores.

Capacidad de la interfaz para
agradar y satisfacer la
interaccion con el usuario.

RESUTADO:
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7.5

7.5

7.5

10.0

7.5

8.7

10.0

7.5

5.0

10.0

7.5

8.0



Tabla 8.1. Evaluacion de COCO Simulator (Continuacion)

SUB . .

CARACTERISTICA CARACTERISTICA DESCRIPCION CALIFICACION

Nivel de desarrollo que posee el

programa. Por ejemplo: la

Madurez cantidad de sustancias de 2.5

trabajo y equipos especificos
para la industria quimica.
Capacidad del programa o
componentes de estar operativo
y accesible para su uso cuando
FIABILIDAD se requiere.
Capacidad del programa para
operar segun lo previsto en
presencia de fallos del hardware
o software.

Capacidad del programa para
restablecer su funcionamiento y
Recuperabilidad recuperar los datos directamente 2.5
afectados en el caso de un cierre
inesperado.
RESULTADO: 5.8
Capacidad del producto que
permite que sea modificado de
forma efectiva y eficiente sin 7.5
introducir defectos o degradar el
desempefio.
Capacidad de un sistema o
programa de ordenador
(compuesto de componentes
MANTENIBILIDAD Modularidad discretos) que permite que un 7.5
cambio en un componente tenga
un impacto minimo en los
demas.
Capacidad de un archivo o
fichero, que permite que sea
Reusabilidad utilizado en mas de un 7.5
ordenador o en la construccion
de otros archivos o ficheros.
RESULTADO: 7.5

Disponibilidad 7.5

Tolerancia a fallos

Capacidad para ser
modificado
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Tabla 8.1. Evaluacion de COCO Simulator (Continuacion)

SUB

CARACTERISTICA - cARACTERISTICA

Adaptabilidad

PORTABILIDAD Capacidad para ser
instalado

Capacidad para ser
reemplazado

DESCRIPCION

Capacidad del producto que le
permite ser adaptado de forma
efectiva y eficiente a diferentes
entornos determinados de
hardware, software,
operacionales o de uso.
Facilidad con la que el producto
se puede instalar y/o desinstalar
de forma exitosa en un
determinado entorno.

Capacidad del producto para ser
utiizado en lugar de otro
producto software determinado
con el mismo proposito y en el
mismo entorno.

RESULTADO:
Fuente: Elaboracion propia en base a norma ISO/IEC 25010:2011.

8.2. CRITERIO DE ACEPTACION

CALIFICACION

5.0

7.5

5.0

5.8

Las caracteristicas que obtuvieron menor puntuacién fueron: Adecuacién

Funcional, Fiabilidad y Portabilidad; los bajos resultados en estas caracteristicas

se deben a:

e La falta de herramientas que permiten simular procesos especificos; por

ejemplo, modelos termodinamicos para trabajar con alcoholes, cetonas,

éteres, hidrocarburos aromaticos, mezclas binarias, sistemas azeotropicos

o equilibrio liquido-liquido. Estos procesos pueden simularse, sin embargo

los resultados carecen de fiabilidad porque el programa no cuenta con los

modelos termodinamicos (Lee Kesler, Margules o modificaciones de Peng

Robinson y Redlich-Kwong,

comportamiento.

entre otros) que
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La poca capacidad que posee para ser utilizado en lugar de otro programa
de simulacion.

La nula capacidad de recuperacion de datos cuando el programa se cierra
de forma automética e inesperada.

La carencia de una mayor cantidad de sustancias y equipos utilizados en
industrias quimicas para procesos especificos. Por ejemplo, reactores
cataliticos, cristalizadores, centrifugas, equipos de filtracion y separacion

de solidos.

Por otra parte, los mejores resultados se obtuvieron en caracteristicas como:

eficiencia de desempefio, compatibilidad, usabilidad y matenibilidad. Los buenos

resultados se deben a las siguientes caracteristicas que COCO Simulator

presenta:

Buen tiempo de respuesta para ejecutar la simulacion. Un minimo de 30
segundos aproximadamente, para dar por finalizada la simulacion y un
maximo de tres minutos aproximadamente, cuando el sistema creado es
mas complejo y debe realizar un nUmero mayor de iteraciones.

Protege a los usuarios de cometer errores y notifica cuando un equipo no
funciona de manera normal, mostrando mensajes de advertencia.

Facilidad para que el usuario aprenda como utilizar el programa. Esto es
importante para la aplicacion del mismo como una herramienta didactica.
Tiene baja utilizacion de recursos al ejecutarse al mismo tiempo que otros
programas.

Es compatible con diecisiete diferentes compiladores y permite el
intercambio de informacion con otros programas como Matlab y Scilab,

entre otros.
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A pesar de los resultados obetenidos en cuanto a fiabilidad y portabilidad, se
considera que COCO Simulator es una buena opcion como herramienta didactica
para la carrera de Ingenieria Quimica, debido a que, los equipos disponibles en el
programa son de caracter general, es decir, simulan procesos simples como los
estudiados en ejercicios de operaciones unitarias, ingeneria de las reacciones
guimicas y termodinamica quimica. Ademas, las sustancias contenidas en la base
de datos son suficientes para desarrollar una buena cantidad de ejemplos y
ejercicios.
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CONCLUSIONES

Se desarrollaron crierios para evaluar la funcionalidad del programa a partir de
la norma ISO/IEC 25010:2011 y se concluyé que COCO Simulator tiene un
buen desempefio en ciertas areas especificas (separaciobn de sustancias
organicas, reacciones cinéticas homogéneas y heterogéneas, etc.), sin
embargo, aun necesita desarrollarse en otras areas, tales como: bases de
datos, modelos termodinamicos, operaciones unitarias entre otros, lo anterior
con la finalidad de poder simular mas escenarios y ser mas competitivo a nivel

educativo.

En el desarrollo de la simulacidén del proceso de produccién de acido sulfurico
se trabajé con tres componentes: combustién de flor de azufre para producir
SO2, oxidacién del SOz para convertirlo en SOz y absorcion del SOs para
formar H2SO4. En cada uno de estos componentes se obtuvo una simulacion
satisfactoria, debido a que se logré representar el comportamiento de las
reacciones quimicas involucradas, asi como predecir de qué manera afecta la
parametrizacion de los equipos a los resultados finales e intermedios de cada

componente.

La principal dificultad a enfrentar cuando se plantearon los componentes de la
primera simulacion era la falta de algunas sustancias en la base de datos. Sin
embargo, luego de haber completado la base de datos con el Administrador de
Sustancias Puras, se logré construir con facilidad cada uno de los
componentes involucrados. De manera similar, algunos equipos dentro del
proceso de produccion no estaban disponibles para su simulacién pero la
versatilidad del programa permitid utilizar otros equipos dentro de las

herramientas para representar las operaciones unitarias y el reactor con éxito.
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En cuanto a la simulacién del proceso de produccion de azucar se simularon
dos componentes: ciclo de potencia y evaporacion. La simulacion del primer
componente es simple pero demuestra la funcionalidad de COCO Simulator
como una herramienta didactica en el area de la termodinamica. El programa
ejemplifica de manera practica el comportamiento de diferentes sustancias
utilizadas para la transformacion de energia térmica en energia eléctrica,
considerando la eficiencia y demas conceptos fundamentales de Ila
termodinamica aplicada.La simulacion del componente que representa a la
evaporacidbn no es representativa del comportamiento real, es decir, el
equilibrio liquido-vapor que tiene lugar en los evaporadores, ya que el

programa no interpreta bien la disolucién de un sdlido cristalino en un solvente.

Los resultados de las simulaciones en ambos procesos han sido satisfactorios,
a pesar de que la mayoria de equipos no contempla aspectos muy detallados
sobre el disefilo como: materiales de construccion, tiempos de residencia y

geometria, entre otros; los resultados se ajustan a los valores esperados.

Tomando en cuenta todas las experiencias, se desarrolld6 un manual que
permite a los estudiantes de Ingeniera Quimica una aproximacion simple y
efectiva a la simulacion de procesos industriales en este software, dicha guia

se contempla en el capitulo V de este trabajo.

142



REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS

. Baur, R. (2011). Advances on CAPE-OPEN Unit Operation interfaces.
Recuperado de http://www.cocosimulator.org/downloads/Unit_SIG _
Presentation_ECCE-8_Berlin_2011.pdf

. Bildea, C. S., Kiss, A. A., & Grievink, J. (2010). Dynamic modeling and process
optimization of an industrial sulfuric acid plant, 9.

. Chen, J. C. P. (1997). Manual del Aztcar de Cafia. México D. F.: Limusa.

. Cocosimulator.org. (2016). COCO - the CAPE-OPEN to CAPE-OPEN simulator.
Recuperado el 15 de Julio de 2016, de http://www.cocosimulator.org/
index.html.

. Coulson, J. M., y Richardson, J. F. (2003). Ingenieria Quimica: operaciones
basicas (unidades Sl) (3° edicion). Barcelona: Editorial Reverté, S.A.

. Cruz, C. (2015). COCO Simulator.

. Design Institute for Physical Properties (DIPPR). (2016). Sample Chemical
Database Login. Recuperado el 10 de abril de 2016, de http://dippr.byu.edu/
students/chemsearch.asp.

. Galiano, J.A., Yanez, G. y Fernandez, E. (2007). Analisis y Mejora de Procesos
en Organizaciones Publicas. Fundacion Internacional y para Iberoamérica
de Administraciéon y Politicas Publicas (FIIAPP). ISBN: 978-84-8198-708-9.

. Garcia Torres, A. G., Martinez Cubias, R. K. M., y Rodriguez Diaz, I. A. (2013).

143


http://dippr.byu.edu/%20students/chemsearch.asp
http://dippr.byu.edu/%20students/chemsearch.asp

10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

EVALUACION DE LOS USOS POTENCIALES DEL TEBERINTO (Moringa
oleifera) COMO GENERADOR DE MATERIA PRIMA PARA LA INDUSTRIA
QUIMICA. (Trabajo de Grado). Universidad de El Salvador, San Salvador,
El Salvador.

Gil, I. D., Guevara, J. R., Garcia, J. L., Leguizamon, A. & Rodriguez, G. (2016).
Process Analysis and Simulation in Chemical Engineering. ISBN 978-3-319-
14812-0.

Gonzélez de Menjivar, A. M. (2013). Unidad 5: Eficiencia Energética de
Biocombustibles Sélidos. UNAN, Leon, Nicaragua.

Guerrero, A., & Rivas, S. (s. f.). Compuestos Derivados del Azufre.
Recuperado de www.sc.ehu.es/iawfemaf/archivos/materia/industrial/libro-
5.pdf

Guzman, L. E. (2016). Fabricacion de &cido sulftrico en Grupo Fertica
[Entrevista personal, 25 de abril de 2016].

Grupo Fertica. (2016). Diagrama planta de Acido Sulftrico FERTICA.

Herz, R. K. (2012). Getting started with the COCO chemical process simulator.
Recuperado de http://reactorlab.net/resources-folder/coco/coco_startup
_1.pdf

IHOBE - Sociedad Publica de Gestion Ambiental. (2006). Fabricacion de Acido
Sulfurico (Series Guias Técnicas de aplicacion de BREF’s en la Comunidad
Autonoma del Pais Vasco No. 1). Pais Vasco: Departamento de Medio
Ambiente y Ordenacion del Territorio. Recuperado de

http://www.ingurumena.ejgv.euskadi.eus/contenidos/manual/bref_sulfurico/e

144



s_bref/adjuntos/sulfurico.pdf

17.1S025000. Calidad del producto software ISO/IEC 25010. Recuperado de
http://is025000.com/index.php/normas-iso-25000/iso 25010?limit=3&
limitstart=0

18. Jiménez Gutiérrez, A. (2003). Disefio de Procesos en Ingenieria Quimica
(Universidad de Barcelona, Departamento de Ingenieria Quimica y
Metalurgia). Espafia: Editorial Reverté, S.A.

19. King, M. J., Davenport, W. G., & Moats, M. S. (2013). Sulfuric Acid
Manufacture: Analysis, Control and Optimization. (Second Edition). USA:
ELSEVIER.

20. Kooijman, H. A. & Taylor, R., (2006). The ChemSep Book. Amsterdam, The
Netherlands.

21. Mendivil Blanco, J. D. (2012). SIMULACION DEL PROCESO DE
PRODUCCION DE NEGRO DE HUMO UTILIZANDO EL PROGRAMA
UNISIM (Trabajo de Grado). Universidad de San Buenaventura Cartagena,
Cartagena, Colombia. Recuperado de http://bibliotecadigital.usbcali.edu.co/
jspui/bitstream/10819/2238/1/Simulaci%C3%B3n%20del%20proceso%20de
%20producci%C3%B3n_Jos%C3%A9%20Daniel%20Mendivil%20Blanco_
USBCTG_2012.pdf

22. National Institute of Standards and Technology (NIST). (2016). Base de Datos
de Referencia Estandar del NIST Numero 69. Recuperado el 10 de abril de
2016, de http://webbook.nist.gov/chemistry/.

23. Palladino, L. A., y Navarro, A. F. (s. f.). UTILIZACION DE SIMULADORES EN

145


http://webbook.nist.gov/chemistry/

24.

25.

26.

27.

28.

29.

30.

31.

32.

PLANTAS DE TRATAMIENTO DE EFLUENTES LIQUIDOS. Recuperado
de http://www.bvsde.paho.org/bvsaidis/argentinall/platraeflg.pdf

Pardo, J. (2012). Configuracion y uso de mapa de procesos. Espafia. ISBN:
978-84-8143-797-3.

Prausnitz, J. M., Poling, B. E., & O’Connell, J. P. (2001). The Properties of
Gases and Liquids (5th Edition). McGraw-Hill.

Rivas, L. F. (2015). Guia #4 PROCESOS DE EQUILIBRIOS DE FASES.

Ros Moreno, A. (2012). Acido Sulfarico H2SO4 (Tostacién de Blenda).
Recuperado de foundrynews.com.br/upload/artigos/acido-sulfurico-
tostacion-de-blenda512de820e4d78.pdf

Royal Society of Chemistry. (2012). Supplementary Material. Kinetic Model.
Recuperado de http://www.rsc.org/suppdata/cp/c2/c2cp40714k/
c2cp40714k.pdf

Sanchez, A. J. (2011). La industria del &cido sulfarico. Recuperado de
http://www.cvatocha.com/documentos/quimica/sulfurico.pdf

Sanchez, M. (2013). Indicadores: Seguimiento de la Gestion en la Empresa.
Recuperado de http://www.aec.es/c/document_library/get_file?uuid=6680
d3cl-4aeb-4f58-b787-8d2562cd9399&groupld=10128

Scenna, N. J. y col. (1999). Modelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos
Quimicos. ISBN: 950-42-0022-2.

Scodelaro, F. (2012). 10 Aplicaciones gratuitas (y legales) para Ingenieria
Quimica. Recuperado de http://www.ingenieriaquimica.org/software/10-

aplicaciones-gratuitas

146



33. Smith, J. M., Van Ness, H. C., y Abbott, M. M. (2007). Introduccién a la
Termodinamica en la Ingenieria Quimica (Séptima Edicion). México:
McGraw-Hill.

34. Stellman, J. M., y McCann, M. (1998). Capitulo 77: Procesado Quimico,
Industrias Quimicas. En Enciclopedia de Salud y Seguridad en el Trabajo
(Vol. 111). Organizacion Internacional del Trabajo (OIT). Recuperado de
http://www.insht.es/InshtWeb/Contenidos/Documentacion/TextosOnline/Enc
iclopediaOIT/tomo3/77.pdf

35. Suérez B., T. (2004). Quimica Industrial y Procesos Industriales (Universidad
de Los Andes, Facultad de Ciencias, Departamento de Quimica).
Venezuela. Recuperado de http://www.saber.ula.ve/bitstream/123456789
/16719/1/procesos.pdf

36. Treybal, R. E. (1990). Operaciones de Transferencia de Masa (Segunda
Edicion). México: McGraw-Hill.

37. UES-FIA-EIQA (2013). ANALISIS TERMODINAMICO DE PROCESOS Y LAS
LEYES DE LA TERMODINAMICA. Presentado en Catedra de
Termodindmica Quimica |, Escuela de Ingenieria Quimica e Ingenieria de
Alimentos, Facultad de Ingenieria y Arquitectura, Universidad de El
Salvador, San Salvador, El Salvador.

38. UES-FIA-EIQA (2014). INDUSTRIA DE LA CANA DE AZUCAR: TERCERA
PARTE OPERACIONES DE CLARIFICACION Y PURIFICACION DEL
JUGO. Presentado en Catedra de Quimica Industrial, Escuela de Ingenieria

Quimica e Ingenieria de Alimentos, Facultad de Ingenieria y Arquitectura,

147



Universidad de El Salvador, San Salvador, El Salvador.

39. UES-FIA-EIQA (2015). Ingenieria de la Calidad: Gestidon por Procesos.
Presentado en Céatedra de Gestion e Ingenieria de la Calidad, Escuela de
Ingenieria Quimica e Ingenieria de Alimentos, Facultad de Ingenieria 'y
Arquitectura, Universidad de El Salvador, San Salvador, El Salvador.

40. Westley, F., Herron, J. T., & Cvetanovi¢, R. J. (1987). Compilation of Chemical
Kinetic Data for Combustion Chemistry. Part 1. Non-Aromatic C, H, O, N
and S containing Compounds. U.S. Government Printing Office.
Recuperado de http://www.nist.gov/data/nsrds/INSRDS-NBS73-1.pdf

41. Zepeda Guardado, E. R. (2012). PROPUESTA DE ALTERNATIVAS PARA LA
REDUCCION DE PERDIDAS DE SACAROSA EN UN INGENIO
AZUCARERO (Trabajo de Grado). Universidad de El Salvador, San

Salvador, El Salvador.

148



GLOSARIO

Adecuacion funcional: Es el grado del producto software para proporcionar
funciones que satisfacen las necesidades declaradas e implicitas, cuando el

producto se usa en las condiciones especificadas. (ISO/IEC 25010:2011).

Automatizacion: Aplicacion de maquinas o de procedimientos automaticos en la

realizacion de un proceso o en una industria.

Enlace glucosidico: es la union de dos o mas monosacaridos formando
disacaridos o polisacéaridos utilizando un atomo de oxigeno como puente entre

ambas moléculas.
Imbibicion: Para mejorar la extraccion de sacarosa, se aplica agua de imbibicion.
Este proceso consiste en agregar agua al bagazo antes de su paso por el molino

final.

Parametrizacion: es la personalizacién de un proceso con el objetivo de cubrir

necesidades especificas.

Pellets: pequefias porciones de material aglomerado o comprimido. El término es

utilizado para referirse a diferentes materiales.
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ANEXO A
FICHAS DE PROCESO O

DE SUBPROCESO
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:
) CODIGO DEL SUB PROCESQO:
OBTENCION DE SO P_AS: SO01

Diagrama de sub proceso e interconexion de los equipos utilizados:
F1/AF1

'-P

Pilas de —@_
fundicién

Fa/nSC + F1/VSCY
@) >

F1/AF3

F1/VS1

F1/DAY

F2/AIP2
F3/AP2
Y fon
Informacion General

Responsable del sub -
proceso:
Obijetivo del sub proceso Transformar el azufre en flor en dioxido de azufre (SO,)
Descripcion del sub Se obtiene didxido de azufre por medio de su combustién en un quemador con aire seco. En primer lugar se
proceso funde el azufre y luego se pone en contacto con el aire seco, se utiliza el exceso de calor en los gases de

salida para generar vapor en una caldera.
Nombre del proceso al que  Obtencién de Acido Sulfdrico
pertenece
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

OBTENCION DE SO:2

CODIGO DEL SUB PROCESO:
P_AS: S01

Entradas y Salidas del Sub proceso:

Proveedor Entrada
Almacenamiento Azufre en Flor
P-AS-S02 Aire Seco
P-AS-S02 Vapor sobrecalentado
P-AS-S03 Agua para caldera

Variables de operacién de las entradas y salidas:

Entrada Variable / especificacién
Aire Seco Temperatura/135 °C
Azufre -

Temperatura/460 °C
Presién/ 101325 Pa
Temperatura/100 °C

Vapor sobrecalentado

Agua de proceso

Flujos internos en sub proceso (en caso aplique):

Caddigo Descripcién del flujo

FUAFL Primer flujo proveniente de la pila de fundicion, este sera calentado ain mas con
vapor sobrecalentado.

F1/AE2 Azufre fundido con la presién ajustada para ser enviado al intercambiador de
calor.

F1/AF3  Azufre con temperatura y presion para entrar al guemador.
Vapor sobrecalentado llevado a la presion de trabajo del intercambiador de calor

F1/VSC1 :
(S01-IC) y con el cual se funde y calienta el azufre en flor

F1/VS1 Vapor saturado proveniente de la caldera donde fue calentado con los gases de
la combustion.

F1/VE1 @ Vapor residual y enfriado en el intercambiador de calor.
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Salida Receptor
Gases de combustién (SO5) P-AS-S02
Vapor saturado P-AS-S02

Salida
Gases combustion (SO,)
Vapor saturado

Variable / especificacion
Temperatura/425 C°
Presién / 150PSI

Parametros requeridos

Temperatura

Temperaturay presion
Temperaturay presion

Temperatura, presion y flujo masico.

Presion




NOMBRE DEL SUB PROCESO:
CODIGO DEL SUB PROCESQO:

OBTENCION DE SO2 P_AS: S01

F1/DA1

F1/DA2

Flujo de gases, principalmente diéxido de azufre, proveniente del quemador a

altas temperaturas
Resultado de la reincorporacion de la fraccion de gases utilizada para generar
vapor en la caldera. A esta fraccidn se le ajusta la presiéon con una bomba antes Temperaturay presién

de reincorporarla al flujo.

Temperatura

Descripcion de equipo / parametros:

Caddigo
S01-PF
S01-IC

S01-HQ

S01-CA

SO01-BO##

Equipos requeridos Parametros requeridos
Pila de fundicion Temperatura salida
Flujo de vapor sobrecalentado

Intercambiador de calor .,
Presion

Presion de trabajo

Horno Quemador :
Q Temperaturas de entrada y salida

Caldera Presion
Temperatura de entrada y salida
Bombas Presion entraday salida

Procedimientos asociados al proceso:

Cédigo Nombre
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

OBTENCION DE SO:2

CODIGO DEL SUB PROCESO:
P_AS: S01

Leyes y normativas asociadas (si aplica):

Cdédigo
Fecha de
aprobacion
Firmay sello

Nombre

Revision

Aprobado por
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:
CODIGO DEL SUB PROCESQO:

OXIDACION SO2 A SOz P_AS: S02

Diagrama de sub proceso e interconexion de los equipos utilizados:

F2/AIP2

4
F2/DA1 L.—‘—

F3/AIP2
"T:LJ—" '

s L

Ftapa |
L 8| Fa002 W
Etapall F2/DA3

F2/A1P)

oo

Etapa ll

F1/VS]
F2INSC) Etapa IV
E:} F2/0A4
Informacién General

Responsable del sub -
proceso:
Obijetivo del sub proceso Convertir el SO; en la corriente de gases a SOs
Descripcion del sub La conversion toma lugar en un reactor catalitico, utilizando como catalizador sales de vanadio. La reaccion
proceso gue ocurre en este subproceso es la siguiente:

S02 + % 02 <2503

Nombre del proceso al que  Obtencion de Acido Sulfurico
pertenece
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

OXIDACION SO A SO3

CODIGO DEL SUB PROCESO:
P_AS: S02

Entradas y Salidas del Sub proceso:

Proveedor Entrada
P-AS-S01 Gases (S0O»)
P-AS-S01 Vapor Saturado
P-AS-S03 Aire Seco

Variables de operacién de las entradas y salidas:

Entrada Variable / especificacion
Gases (SOy) Temperatura/425C°
Vapor Saturado Presién/150PSI
Aire seco Temperatura/ 30°C

Flujos internos (intermedios) en sub proceso (en caso aplique):

Cddigo Descripcion del flujo

Salida
Gases (SO3)
Aire Seco
Vapor Sobrecalentado

Salida
Gases (SO3)
Aire seco

Vapor sobrecalentado

F2/VSC1 Vapor sobrecalentado con el calor generado en la conversion del SO-
F2/AIP1 | Aire seco con presion ajustada para reducir la temperatura en el reactor
F2/AIP2 Aire seco con presién ajustada luego de haber sido utilizado en un intercambiador

de calor para enfriar los gases del reactor.
F2/DA1  Flujo libre de impurezas proveniente del filtro.
F2/DA2  Flujo de gases proveniente de la primera etapa de reaccién

F2/DA3  Flujo de gases enfriado en el intercambiador de calor para ser devuelto al reactor
F2/DA4  Salida del reactor después de alcanzar la maxima conversion.
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Receptor
P-AS-S03
P-AS-S01
P-AS-S01

Variable / especificacion
Temperatura/450 °C
Presién/101325
Temperatura/135C°
Temperatura/ 460°C
Presién/101325

Parametros requeridos
Presion y temperatura
Presion y temperatura

Presion y temperatura

Temperaturay fraccion mol de SO
Temperatura y fraccion mol de SO,

Temperaturay fraccién mol de SO,

Temperaturay fraccién mol de SO,




NOMBRE DEL SUB PROCESO:

OXIDACION SO A SO3

CODIGO DEL SUB PROCESO:
P_AS: S02

Descripcion de equipo / parametros:

Cdédigo
S02-RE##

S02-IC1

S02-F1
S02-BO##

Equipos requeridos

Etapas del Reactor

Intercambiador de Calor

Filtro
Bombas

Procedimientos asociados al proceso:

Cdédigo

Leyes y normativas asociadas (si aplica):

Cdédigo
Fecha de
aprobacion
Firmay sello

Pardmetros requeridos
Temperatura
Conversion

Flujo de vapor sobrecalentado

Presion

Caida de presion

Presion

Nombre

Nombre

entraday salida

Revision

Aprobado por |
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:
) CODIGO DEL SUB PROCESQO:
ABSORCION DEL SOs P_AS: S03

Diagrama de sub proceso e interconexion de los equipos utilizados:

F3/AS6
F3/AIPY

F3/ASS

F3/AP3

F3/AS7 F3/AS3

F3/AIP2 F/AS2

F3/AS1

F3/0A2
F3/AS4

F2/0A4
F3/AP1

F3/AP2

F3/DA1

Informacién General
Responsable del sub -

proceso:

Obijetivo del sub proceso Absorber el SOz en una solucién de agua para su conversion en écido sulfarico

Descripcion del sub El SOs es absorbido en una soluciébn de sulfdrico porque la absorcidbn en agua genera una reaccion
proceso demasiado violenta. Cuando el SO3 es absorbido ocurren las siguientes reacciones:

SO3 + H,SO4 =H,S,07 vy H.O + H,S,0; =2H2S04
Nombre del proceso al que  Obtencion de Acido Sulfurico
pertenece 158




NOMBRE DEL SUB PROCESO:

CODIGO DEL SUB PROCESQO:

ABSORCION DEL SOs P_AS: S03
Entradas y Salidas del Sub proceso:
Proveedor Entrada Salida Receptor
P-AS-S02 Gases (S0s) Acido sulfurico Concentrado Almaceén
Condensadores Agua proceso Agua proceso P-AS-S01
Ablandadores Agua solucién
Variables de operacién de las entradas y salidas:
Entrada Variable / especificacion Salida Variable / especificacion
Gases (SO3) Temperatura/450°C Acido sulfurico concentrado Concentracion/ 98.5 %

Agua proceso

Agua solucién

Aire ambiente

Temperatura/67.1
Temperatura/é65 °C

Temperatura/130°C
Presién/101325

Flujos internos en sub proceso (en caso aplique):

Agua de proceso -
Temperatura/100 °C

Aire proceso Presion < 101325

Cdédigo Descripcién del flujo Parametros requeridos
F3/DA1  Corriente de gases enfriada y lista para ser introducida a la torre de absorcion. Temperatura y presion
F3/DA2  Corriente de gases a la salida de la torre de absorcion Temperatura
F3/AP1  Agua de proceso que se calentara en el economizador Caudal
F3/AP? Agua de proceso utilizada en el economizador y que posteriormente sera convertida en vapor Caudal
en la caldera Temperatura
F3/AP3  Corriente de agua utilizada para diluir el &cido sulftrico fumante Caudal
F3/AIPL Corriente de aire de la cual el 4cido absorbe la humedad y se diluye Humedad
Temperatura
F3/AIP2 Corriente de aire seco para utilizarse en el proceso Humedad
temperatura
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:
CODIGO DEL SUB PROCESQO:

ABSORCION DEL SOs P_AS: S03
F3/AS1  Flujo de &cido sulfurico fumante que se diluird antes de entrar al tanque de recirculacion Temperatura
F3/AS2  Solucién de 4cido sulfdrico que entra al tanque de recirculacion. Temperatura
Solucion de &cido sulfurico recirculada a la torre de secado, absorcion y una porcion sera
F3/AS3 : : y P Temperatura
enviada a almacenamiento.
F3/AS4  Corriente enviada a la torre de absorcion Temperatura
F3/AS5  Corriente enviada a la torre de secado. Temperatura
F3/AS6  Corriente enviada a almacenamiento Temperatura
F3/AS7  Corriente que se mezcla con el acido fumante proveniente de la torre de absorcién Temperatura

Descripcion de equipo / parametros:

Caddigo Equipos requeridos Parametros requeridos
S03-TAB Torre de absorcion Flujos masicos
Temperatura

Temperaturas de entrada y salida

S03-IC1 Intercambiador de Calor . .
Caida de presion
S03-TSE Torre de secado Flujos masicos
S03-TAL Tanque de almacenamiento Flujos masicos
S03-SE## Serpentines de enfriamiento Temperaturas de entrada y salida
S03-BO## Bombas Presion de entrada y salida

Procedimientos asociados al proceso:
Cdédigo Nombre
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

ABSORCION DEL SOz

CODIGO DEL SUB PROCESO:
P_AS: S03

Leyes y normativas asociadas (si aplica):

Cddigo
Fecha de
aprobacion
Firmay sello

Nombre

Revision

Aprobado por
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:
, , CODIGO DEL SUB PROCESO:
GENERACION DE ENERGIA P_ING: S01

Diagrama de sub proceso e interconexion de los equipos utilizados:

F1/AP1

F1/EGI

N

FINPI

F1/AP2

F1/AP2*

F1/VP2 F1/VE1
F1/AP2**
F1NVSCT**
Informacién General

Responsable del sub -
proceso:
Obijetivo del sub proceso Generar energia a partir de la combustién de materia organica: bagazo.
Descripcion del sub Se utilizan tres calderas para aprovechar el calor de combustién del bagazo y producir vapor, la energia
proceso acumulada en el vapor se recupera en una turbina generando 10MW.
Nombre del proceso al que  Produccion de Azucar (Ingenio Azucarero)
pertenece
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

GENERACION DE ENERGIA

CODIGO DEL SUB PROCESQO:
P_ING: SO1

Entradas y Salidas del Sub proceso:

Proveedor Entrada
Ambiente/Tratamiento Agua proceso

Variables de operacién de las entradas y salidas:

Entrada Variable / especificacién
Agua proceso -

Flujos internos en sub proceso (en caso aplique):

Cdédigo Descripcién del flujo

F1/AP1  Flujo neto de agua a calentar.

F1/AP2  Flujo que entra a cada caldera para ser convertido en vapor
F1/VSC1 twurbina
F1/VSC2  Flujo neto de vapor enviado a la planta y turbina

F1/VP1  Flujo de vapor entrando a la turbina

F2/VP2  Flujo de vapor enviado a la planta.

F2/ VE1  Vapor exhausto utilizado para generacion de calor en planta
F2/ EG1 Energia producida con el flujo de vapor a través de la turbina
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Salida
Vapor de Proceso

Energia eléctrica

Salida
Vapor Proceso
Condenso

Vapor sobrecalentado producido en cada caldera a ser colectado y enviado a la planta y

Receptor
Planta.
Planta y Sistema
Nacional

Variable / especificacion
Temperaturay presién

Pardmetros requeridos

Temperatura y presion

Temperatura y presion
Temperatura y presion
Temperatura y presion
Temperatura
Voltaje, corriente




NOMBRE DEL SUB PROCESO:

CODIGO DEL SUB PROCESQO:

GENERACION DE ENERGIA P_ING: SO01

Descripcion de equipo / parametros:

Cddigo Equipos requeridos
S01 — CA## Calderas
S01-CO Colector de vapor
S01-TB Turbina

Procedimientos asociados al proceso:
Cddigo

Leyes y normativas asociadas (si aplica):

Cdédigo
Fecha de
aprobacion
Firmay sello

Parametros requeridos

Gradiente de temperatura, Presion, flujo de bagazo.
Flujos de entrada y salida.

Caida de presion, temperatura de entrada y salida.

Nombre

Nombre

Revision

Aprobado por
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

CODIGO DEL SUB PROCESQO:
EVAPORADORES P_ING: S02

e N

Diagrama de sub proceso e interconexiéon de los equipos utilizados:

F2/C1

Informacién General

Responsable del sub -

proceso:

Obijetivo del sub proceso Concentrar la sacarosa en el jugo eliminando agua por medio de la evaporacion.

Descripcion del sub El agua en la mezcla se evapora en 4 etapas denominadas efectos, en los que se reutiliza el calor del vapor
proceso vegetal producido para calentar y continuar la evaporacion hasta llegar a la concentracién deseada.

Nombre del proceso al que  Produccion de Azucar (Ingenio Azucarero)

pertenece
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:
CODIGO DEL SUB PROCESQO:

EVAPORADORES P_ING: S02
Entradas y Salidas del Sub proceso:
Proveedor Entrada Salida Receptor
Clarificador Jugo de Cafa (guarapo) Jugo concentrado (Meladura) Cristalizadores
Caldera/Turbinas Vapor proceso Condenso Tratamiento de agua

Variables de operacién de las entradas y salidas:

Entrada Variable / especificacion Salida Variable / especificacion
Jugo de Cafa Concentracion / 17.05 Brix Jugo concentrado (Meladura) Concentglﬁ)l(on/ 63.06

Temperatura/ 130 °C

Vapor Proceso Presion / 137.895 Kpa Condenso -
Flujos internos en sub proceso (en caso aplique):

Caddigo Descripcién del flujo Parametros requeridos
F2/VP1  Vapor de proceso utilizado para calentar el primer efecto Temperatura y presion
F2/VV1  Vapor vegetal proveniente del primer efecto y utilizado para calentar el segundo efecto Temperatura y presion
F2/VV2  Vapor vegetal proveniente del segundo efecto y utilizado para calentar el tercer efecto Temperatura y presion
F2/VV3  Vapor vegetal proveniente del tercer efecto y utilizado para calentar el cuarto efecto Temperatura y presion
F2/VV4  Vapor vegetal proveniente del tercer efecto y utilizado para calentar el cuarto efecto Temperatura y presion
F2/JC1  Corriente de jugo de entrada al primer efecto a 17.05 brix (Guarapo) Concentracién
F2/JC2  Corriente de jugo de entrada al segundo efecto a 28.69 brix Concentracién
F2/JC3  Corriente de jugo de entrada al tercer efecto a 41.68 brix Concentracion
F2/JC4  Corriente de jugo de entrada al cuarto efecto a 49.30 brix Concentracién
F2/JC5  Corriente de jugo de salida del cuarto efecto a 63.06 brix (Meladura) Concentracién

F2/C1 Condensos resultantes de los cuatro efectos
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NOMBRE DEL SUB PROCESO:

EVAPORADORES

CODIGO DEL SUB PROCESQO:
P_ING: S02

Descripcion de equipo / parametros:

Cédigo
S02 — EVA##

Equipos requeridos

Procedimientos asociados al proceso:

Cddigo

Leyes y normativas asociadas (si aplica):

Cdédigo
Fecha de
aprobacion
Firmay sello

Pardmetros requeridos
Evaporadores o Efectos Temperatura, Presion Concentraciones de entrada y salida

Nombre

Nombre

Revision

Aprobado por
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ANEXO B

CALCULOS Y PROCEDIMIENTOS NECESARIOS PARA
LA SIMULACION DE LA INDUSTRIA DEL ACIDO
SULFURICO

En este apartado se muestran todos los calculos realizados para la industria del
acido sulfarico y asi completar los datos que COCO Simulator exige a la hora de
ejecutar la simulacion. Todos los calculos se asumen bajo condiciones ideales,
pues el propdsito de este trabajo es la simulacion de componentes con fines

educativos.

1. BALANCE DE MATERIA GLOBAL

Informacién
e Produccion de acido al 98.5% p/p: 50 ton/dia = 543.778 kmol/dia

e Concentraciones a la entrada del absorbedor (%mol):
S0s: 8.18 N2:82.23
S0O2: 0.15 02:9.44

e Pesos moleculares:

S: 32.063 g/mol S0O2: 62.066 g/mol
H2S04: 98.079 g/mol 0O2: 32.9988 g/mol
H20: 18.01523 g/mol N2: 28.0134 g/mol

S0Os: 80.66 g/mol
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La reaccion total se resume a continuacion:
S+ O2(@) =S02 () + calor
SO2(@g) + %2 O2(g) > SO3(g)
SOs3(g) + H20 gy = H2S0a4 ()

Anélisis global

E I K
& bosibaiintid il il .
| H // \ 1
| 7’ Ll |
I 2 | \
| { /_\ | |
| v 1 |

| J | G
: 3 | '8§ f :
| [T ! |
C ls : }E ! |
| |
‘ | |
— & ‘
A : / Vo
‘ R | Tanquede ||

: eactor I
Calentamiento y combustién | © , D Recirculacion | = |
del Azufre | /; :
1 ,
M

Figura B.1. Diagrama general de la planta de acido sulfarico (Autor, 2016).

E XSOZ

A H2504

H20[L

Figura B.2. Esquema del balance de materia global (Autor, 2016).
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La conversion en la primera y tercera reaccion se asume del 100 % porque los
residuos de reactivos son despreciables. De la relacion entre las cantidades de
SO2y SOs en el flujo a la salida del reactor se calcula la conversién alcanzada en

el mismo.

Teniendo la relacion estequiométrica de 1:1 y asumiendo una base de 100 moles,
tenemos que la cantidad total e inicial de moles de SOz es 8.33 moles y la

cantidad convertida es 8.18, por lo que la conversién es X2 =98.19.

Con esta informacion se puede hacer un balance hacia atras, partiendo del total

producido por la planta: 50 ton de acido al 98.5 %

50ton 1000kg 98.5kgyzs04 kmol £02.1462 kmol
= * * * = ) _
2504 = "0t " 1 ton 100kg  98.079 kg dia

502.1462 kmolyrs504 1 kmolsps 100 kmolgp,
* *
dia 1 kmolyys04 98.19 kmolgps

kmol
=511.4026 —
dia

Ngpz2 = Ng =

A partir de la cantidad calculada de SO:2 se resuelve la siguiente Tabla B.1 con

informacion sobre el flujo Cy E.

Tabla B.1. Resumen de corrientes Cy E

Componente Fraccién mol C: Flujo (kg/dia) E: flujo (kg/dia) C: %pl/p E: %p/p
SOs 8.18 40203.6389 - 19.96 -
SO, 0.15 589.9063 589.9063 0.293 0.366

N> 82.23 141408.40665 141408.40665 70.239 87.7653
02 9.44 19122.020 19122.020 9.4984 11.8685
Total: 100 201324.65 161120.985 100 100

Fuente: Elaboracion propia en base a datos proporcionados por Grupo Fertica, 2016.
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Analisis Malla 1

R

Figura B.3. Malla uno (Autor, 2016).

Doénde:
L: es una cantidad de agua que se introduce al sistema para diluir el 4cido a la
concentracion de salida 98.5 %p/p.

M: representa la cantidad de agua absorbida del aire en la torre de secado.

El balance general de este andlisis nos permite calcular L y M es despreciable por

ser una cantidad muy pequefa, en comparacion al tamafio de los demas flujos.
L=E+K—C=9796.36%%
dia
Sabiendo que la concentraciones de acido sulfarico en Hy en D son, 98.5y 99.5
% respectivamente se obtiene la siguiente relacion a partir de un balance de acido

sulfdrico en la torre de absorcion: 0.98*H = 0.995*D.

A partir de una relacion de reflujo obtenida de la planta en funcionamiento se tiene
que H = 1292379.4 kg/dia; y por lo tanto D = 1279390.6624 kg/dia.
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Tabla B.2. Resumen de los flujos obtenidos de la produccién de acido
sulfurico

Flujo Magnitud (ton/dia)
A 17.70
155.99
201.32
161.12

1,292.379
50.00

AXImO W@

Fuente: Autor, 2016.

Los flujos obtenidos en este balance fueron utilizados como una guia para la

elaboracion de la simulacion en el programa.

2. DESCRIPCION DE PROCEDIMIENTOS Y CALCULOS MATEMATICOS EN
COMPONENTE UNO: COMBUSTION DE FLOR DE AZUFRE PARA
PRODUCIR SO2

e CALCULO DE LA VELOCIDAD DE REACCION DE COMBUSTION
Se debe de introducir la velocidad de reaccion que ocurre en el quemador, la cual,

se calcula como sigue.

La reaccion que ocurre en el quemador es: S + O2 = SO2 + calor. Se hace la
hipétesis de que la velocidad de la reaccion de combustion depende de la
temperatura y esto se expresa de la siguiente manera:

r= koe_E/RT I Ciﬁi
Donde:
Ca: representa la concentracion de azufre

Cs: representa la concentracion de oxigeno.
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Para obtener el modelo cinético que sigue esta reaccion se utiliza la expresion de
Arrhenius (Westley, F., Herron, J. T., & Cvetanovi¢, R. J., 1987):

=4 (555) e (=)

Los datos cinéticos para obtener el modelo cinético que sigue esta reaccion son:
A, constante de Arrhenius: 1.51 cm3®/ mol * s

n, factor n para la expresion de Arrhenius: O

B, parametro B para la expresion de Arrhenius: 50

T, es la temperatura en K

Estos datos son validos para un rango de temperatura de 252-423 K.

Sustituyendo datos en la expresion de Arrhenius, tenemos que:
=151 55 o ()
— 2 \208) P\ T

Entonces, si se sustituye el valor de k obtenido en la ecuacién uno, tenemos que:

T

50
r= 1.51(298)exp(— ?)CACB

Evaluando a la temperatura a la cual el azufre ingresa al quemador que son 135

°C = 408.15 K y simplificando se obtiene la siguiente expresién que se debe

ingresar a COCO Simulator:

1.51*(T/298)*(exp(-50/T))*(C(Sulfur))*(C(Oxygen))

3. DESCRIPCION DE PROCEDIMIENTOS Y CALCULOS MATEMATICOS EN
COMPONENTE DOS: OXIDACION DEL SO2 PARA CONVERTIRLO EN SO3
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e CALCULO DE LA VELOCIDAD DE REACCION DE OXIDACION
El procedimiento seguido para este componente es el mismo que en el
componente uno, sin embargo, se utiliz6 el modelo de velocidad de reaccion

correspondiente a la reaccion catalitica de oxidacion de SOz a SOs:

Pso3
k 1-
_ 1" Poz * Psoz ( <Kp * Pso2 * p8'25>>

22414 % (1 + K, * psp + K3 * P503)2

[kmol/(kgcat.s)]

Dénde:

po2, es la presion parcial de O2
psoz, es la presion parcial de SO2
psos, es la presion parcial de SOs

(—3599.78)

ky = 2.1125 % 10° « ,[kmol/(kgcat.atm?.s)]

K, = 14.641 [atm™1]
K; = 6.5775 [atm™!]

—10.68 + 11300 05
K, = exp( T ) [1/atm™>]

Este modelo fue extraido de Dynamic modeling and process optimization, (Bildea
et al, 2010). Y sus unidades fueron ajustadas para que fueran coherentes con las
de COCO Simulator, es decir. mol/(s*tkg catalizado). En lugar de presiones
parciales se utilizaron fraccién, es decir un comportamiento de gases ideales para

simplificar el modelo con fines didacticos.

La velocidad de reaccion se debe de ingresar a COCO Simulator como:
((2.1125e+005*exp(-3599.78/T))*X(Oxygen)*X(sd)*(1-(X(st)/((exp((-
10.68+11300)/T))*X(sd)*X(oxygen)"2*(P/101325)"0.5)))*(P/101325)"0.5)/(22.414*(
1+(14.641*X(sd)+6.5775*X(st))*(P/101325)))
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4. DESCRIPCION DE PROCEDIMIENTOS Y CALCULOS MATEMATICOS EN
COMPONENTE TRES: ABSORCION DEL SOs PARA FORMAR H2SO0a4

Al trabajar en la torre de absorcion, COCO Simulator se auxilia de ChemSep. Esta

requiere para su funcionamiento el numero de platos, plato de alimentacion,

propiedades termodinamicas, datos de la reaccion, presion y eficiencia. Los

calculos para conocer el nUmero de platos y la velocidad de reaccion se explican a

continuacion.

e CALCULO DEL NUMERO DE PLATOS
Para el célculo de los platos en la torre de absorcion se asumira lo siguiente:
e El acido de la solucion al 98.5 % no interfiere en la transferencia de

masa
e No ocurre ninguna reaccion durante la absorcion

e Que la transferencia de masa es Unicamente entre el agua y el SO3s

Los datos para la torre de absorcién son:

Entrada Agua m Salida Gases
Lo = 0.7145 kmol/min* G1

. >
Xo =0 y1 = 0.01
Xo=0 Y1 =0.0101
Entrada SO3s
Gnp+1 = 201324.65 kg/dia Salida H2S04
=4.2752 kmol/min Y . > Lnp
ynp+1 = 0.0818 v XNP = ¢,?
Ynp+1 = 0.0890 XNp = ¢,?
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Nota: El flujo de agua entrando a la torre, es solamente la porcion de agua del flujo
real total, es decir, el flujo total es 9.5918 kmol/min de estos el 1.5 %p/p es agua.
Por lo tanto Lo = 0.7145 kmol/min.

Siguiendo la metodologia de Treybal (1990), para encontrar el valor de Y1 es

necesario conocer los valores de Ls y Gs, los cuales se calculan como sigue:

Ly = Lo(l - xo)
L= (0.7145 kmOI/mm)(l —0)
Ly = 0.7145 kmol/

min

Gs = Gnps1(1 — Ynps1)
Gy = (4.2752kmol/ . y(1-0.0818)

Gy = 3.9255 kmol/

E _ Yvpi1 — 1
Gs Xnp — Xo
0.7145 0.0890 —0.0101
3.9255 Xyp— 0
XNP == 04335
xNP == 03024

Con los valores de Y1, Ynp+1, Xo Y Xnp Se puede graficar la curva de operacion

para encontrar el nimero de platos de la torre.
Para obtener la curva de equilibrio, se debe de construir la curva SO3—H20.

Asumiendo una solucion ideal, se puede combinar la ecuacién de Dalton con

Raoult.
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Donde:
P’: es la presion de vapor
P: la presion total del sistema en equilibrio.

La presion de vapor se obtiene con la ecuacion de Antoine (Prausnitz, Poling &

O’Connell, 2001):

B
T+ C—273.15

loglo P, = A

Donde: A =6.17575, B =1735.310, C = 236.50

Las condiciones de equilibrio para las cuales se obtendra la curva de equilibrio
son:
T=298.15Ky P =1.01325 bar.

Por tanto, la presion de vapor es 0.068911 bar, y al sustituirla en la ecuacion de
Dalton-Raoult se obtiene:
y = 0.068911 * x

Para mayor facilidad de calculos, se construye la curva con relaciones molares a

partir de las siguientes sustituciones:
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0.25
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== Curva de Equilibrio Curva de operacion

Figura B.4. Curva de equilibrio y de operacion para el sistema SOz-H20 (Autor, 2016).

Teniendo la curva de equilibrio y la curva de operacion se pueden obtener los

platos tedricos para la torre de absorcion de manera grafica, ver Figura B.5.

e

X
Cena 0e Egutitra — Cufve (e oper 2100

Figura B.5. Calculo del nimero de platos por método gréafico (Autor, 2016).
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Por tanto, de acuerdo a la Figura B.5, se necesitan dos platos tedricos para la

torre de absorcion.

e CALCULO DE PROPIEDADES DE LA REACCION
La siguiente etapa a completar es la reaccion. Se deben de ingresar los valores de
k de la velocidad de reaccion del SO3 mas H20. Si bien es cierto que en la practica

esta reaccion no es usada, para fines didacticos se utilizara esta reaccion.

La expresion de Arrhenius para obtener el modelo cinético de esta reaccion es
(Royal Society of Chemistry, 2012):

= AT™exp(— —
k exp( RT

)

Los datos cinéticos para obtener el modelo cinético de esta reaccion son:
A: constante de Arrhenius: 7.23x108 cm®/ mol * s

N: factor n para la expresion de Arrhenius: 0

Ea: Energia de activacion para la expresion de Arrhenius: 0

Utilizando R =8.314472 J/ mol Ky a T = 436.25 K (la temperatura a la cual el SO3

ingresa a la torre) se sustituyen los datos y se obtiene:

3
— 8 cm
k = 7.23x10 [0l % s

3
— m
k =723 /mol*s

Entonces, si se sustituye el valor de k en la expresion de la velocidad de reaccion,

tenemos que:

"= (723 m3/m0l * s) CaCp

Dénde:
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Ca representa la concentracion de SO3

Cs, representa la concentracion de H20
Esto se ingresa a COCO Simulator por medio de una ecuacion, eligiendo una de
231 ecuaciones que el programa presenta. Se elige la ecuacion 2 (y=a+b*t), donde

B=723y los demas valores cero.

Esta columna trabaja a presion constante y con una eficiencia de 0.99.
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ANEXO C

CALCULOS Y PROCEDIMIENTOS NECESARIOS
PARA LA SIMULACION DE LA PRODUCCION DE
AZUCAR A PARTIR DE CANA

En este apartado se muestran todos los calculos realizados para la industria de
produccion de azlcar a partir de cafia y asi completar los datos que COCO
Simulator exige a la hora de ejecutar la simulacion. Todos los céalculos se asumen
bajo condiciones ideales, pues el propésito de este trabajo es la simulacion de

componentes con fines educativos.

1. CALCULO DE LA EFICIENCIA EN LA TURBINA

Los datos para la turbina son:

P1=2100 kPa
T1=340 °C
> Ws
P>=138 kPa
T2=160 °C
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Asumiendo que el flujo de vapor es en estado estacionario, el célculo de la

eficiencia en la turbina se define como (Smith, Van Ness y Abbott, 2007):

_ Wi
s = W (isentrépico)
Donde:
Ws: es el trabajo real de eje.
Sustituyendo:
— hZR - hl
Mis —hzs "k

Las propiedades fisicoquimicas del vapor a las condiciones de entrada y salida de

la turbina se resumen en la Tabla C.1.

Tabla C.1. Propiedades fisicoquimicas del vapor para las condiciones dadas

en laturbina

Punto Presion (kPa) Tem ?oeé? tura E(Ef]?lgi)a (EkS;LZE:?)
1 2100 340 3111.49 6.8941
2R 138 160 2792.77
2S 138 2552.77 6.8941

Fuente: Smith et al, 2007.

Con los datos anteriores y sustituyendo en la férmula del calculo de la eficiencia

tenemos que:

279277 — 3111.49
"~ 2552.77 —3111.49

T]IS == 05704

Nis
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2. CALCULO DE FLUJOS EN EVAPORACION
Acorde a los datos proporcionados por el “Ingenio Azucarero A”, se maneja un
flujo de 300 m3h. Con la densidad del jugo, 8.57 Ib/gal (Zepeda Guardado, 2012),

se puede transformar este dato a flujo masico.

ms lb gal ton
300— * 8.57— % 264.172— x 0.000454 —
h get e lb

m = 308.35 ton/,
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