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RESUMEN

La presente investigacion se realiza en la planta de produccion de acido sulfarico UEB
Rayonitro situada en la provincia de Matanzas, con el objetivo de evaluar la influencia de la
temperatura en la etapa conversion catalitica de una planta de &cido sulfurico y la
repercusion sobre la produccion y las emisiones de dioxido de azufre. Para esto se obtiene
un modelo de simulacién de los principales equipos de la planta con el simulador global
MATLAB que representa adecuadamente el proceso en estudio con errores menores a un
10% con respecto al caso base y con respuestas l6gicas ante los cambios de variables. A
partir de dicho modelo se efectla un estudio de caso en el convertidor modificando la
temperatura de la corriente de gases de alimentacidn. Se obtiene que una disminucion hasta
380 °C de temperatura de entrada a cada masa, disminuye en un 88,97 % las emisiones de

diéxido de azufre y un incremento de 17,73 kg/h de produccion de tridxido de azufre.



ABSTRACT

The present research is carried out in the sulfuric acid production plant UEB Rayonitro
located in the province of Matanzas, with the objective of evaluating the influence of
temperature in the catalytic conversion stage of a sulfuric acid plant and the repercussion on
the production and emissions of sulfur dioxide. For this purpose, a simulation model of the
main equipment of the plant is obtained with the MATLAB global simulator, which
adequately represents the process under study with errors of less than 10% with respect to
the base case and with logical responses to changes in variables. Based on this model, a
case study is carried out on the converter by modifying the temperature of the feed gas
stream. It is obtained that a decrease up to 380 °C of inlet temperature to each mass,
decreases in 88.97 % the sulfur dioxide emissions and an increase of 17.73 kg/h of sulfur

trioxide production.
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INTRODUCCION

El medio ambiente, es la totalidad de espacios bioldgicos de la tierra junto con los seres
vivos que los habitan. Estos entornos, se conforman por todos los componentes existentes
en los espacios vitales, incluyendo elementos naturales, artificiales, seres vivos e incluso
variables intangibles, como los conceptos sociales y culturales. EI medio ambiente por su
cuenta, suele mantenerse en equilibrio. Sin embargo, la enorme penetracion humana,
producto de los avances tecnoldgicos que se han presentado sobre todo en los ultimos dos
siglos, ha hecho que se presente un desbalance capaz de generar graves

consecuencias.(Buell et al., 2011)

Dentro de los problemas ambientales a que estan expuestos los ecosistemas, agudizados a
partir de la mitad del siglo pasado, se puede mencionar la contaminacion atmosférica que

contribuye a la disminucion de la capacidad asimiladora y regeneradora de la naturaleza.

Dentro de la industria quimica inorganica, los procesos de fabricacién del acido sulfirico
(H2SO4) son de los mas peligrosos debido a su contribucion en la contaminacion
atmosférica, especialmente en lo que se refiere a los o0xidos de azufre (SOx), es decir,
dioxido de azufre (SO2) y trioxido de azufre (SO3).

El didxido y el triéxido de azufre (SO2 y SO3 respectivamente) son 6xidos presentes en la
atmosfera. La principal fuente antropogénica de estos Oxidos es la combustion de

carburantes fosiles ricos en azufre

Varias especies de animales, incluyendo el hombre, son vulnerables al diéxido de azufre. El
anhidrido sulfuroso al ser inhalado se hidrata con la humedad de las mucosas constituyendo
un riesgo para la salud de las personas y otras especies animales al producir constriccion
bronquial. Este contaminante puede producir, incluso a grandes distancias del foco emisor,
efectos adversos sobre la salud (tales como irritacion e inflamacion del sistema respiratorio,
afecciones e insuficiencias pulmonares, alteracion del metabolismo de las proteinas, dolor
de cabeza o ansiedad), sobre la biodiversidad, los suelos y los ecosistemas acuaticos y
forestales (puede ocasionar dafios a la vegetacién, degradacién de la clorofila, reduccion de

la fotosintesis y la consiguiente pérdida de especies) e incluso sobre las edificaciones, a



través de procesos de acidificacion, pues una vez emitido, reacciona con el vapor de agua y
con otros elementos presentes en la atmdsfera, de modo que su oxidacion en el aire da lugar

a la formacion de &cido sulfirico. (Zhang et al., 2020)

Existen leyes y normativas nacionales y locales relativas a las emisiones de SOx (SO; +
SOs3), asi como normas a nivel industrial que se aplican a muchas industrias, como
la generacion de energia con combustibles fésiles, las grandes instalaciones de combustion
(GIC), el hierro y el acero, el cemento y la cal, el vidrio, etc. En Europa, estos documentos
de referencia sobre las mejores técnicas disponibles exigen valores limite de emision de

hasta 30 mg/Nm3 e indices de reduccion del SO de entre el 50 y el 98 %.

La planta de produccion de acido sulfurico UEB Rayonitro se ubica en el litoral norte
occidental de la provincia de Matanzas. En el area mas cercana a la planta se encuentra un
pequefio grupo poblacional conformado por algunas decenas de viviendas familiares,
fundamentalmente de personal vinculado a la fabrica, al suroeste se extiende la ciudad

cabecera de la provincia.

La franja litoral en que se ubica la empresa, constituye una zona industrial en la que hay
presente otros procesos quimicos que contribuyen a la agresividad de la atmosfera que se
incrementa por su condicion de atmdsfera marina, y que resulta mas peligrosa por la
cercania de un nucleo poblacional y una amplia zona de la ciudad cabecera de la provincia.
(Cruz, 2005)

Por tal motivo se plantea el siguiente problema de investigacion: ¢Sera factible el
incremento de la conversion de dioxido de azufre y por ende la reduccion de las emisiones
de este compuesto a partir de la modificacion de la temperatura de los gases de entrada al

convertidor?

Con el propésito de resolver el problema anterior se establece la siguiente hipotesis: Si se
modifica la temperatura de los gases de entrada al convertidor se logra el incremento de la
conversion de didxido de azufre, una reduccion de las emisiones de este compuesto y el

aumento de la produccion de trioxido de azufre

Por lo que el objetivo general de este trabajo es: Evaluar la influencia de la temperatura en

la etapa conversién catalitica de una planta de acido sulfarico.


https://www.solvairsolutions.com/es/sectores/industrias-produccion-energia
https://www.solvairsolutions.com/node/36
https://www.solvairsolutions.com/es/empresas-industriales/industria-del-vidrio

Los objetivos especificos se enumeran a continuacion:
1. Obtener un modelo matematico de la planta de produccion de &cido sulfirico a partir del
software MATLAB.

2. Validar el modelo matematico con datos del proceso bajo las mismas condiciones de
operacion.
3. Determinar la influencia de la temperatura de entrada de los gases al convertidor sobre la

conversion de didxido de azufre en cada masa catalitica.



CAPITULO I: Analisis Bibliografico

En este capitulo se abordan diferentes tematicas sobre la simulacion y el analisis de
emisiones de gases en el proceso de produccion de acido sulfurico a partir de lo reportado
en la literatura especializada con el fin de definir las metodologias para el desarrollo del
presente trabajo.

1.1 Azufre

El azufre es un elemento muy abundante en la corteza terrestre, se encuentra en grandes
cantidades combinado en forma de sulfuros y de sulfatos. En forma nativa se encuentra en
las cercanias de aguas termales, zonas volcanicas y en minas de cinabrio, galena, esfalerita
y estibina. También esta presente, en pequefias cantidades, en combustibles fésiles (carbon

y petréleo).
1.1.1 Propiedades del azufre

El azufre es un elemento quimico de nimero atomico 16 y simbolo S. Es un no metal
abundante e insipido. Es un elemento quimico esencial para todos los organismos y
necesario para muchos aminoacidos y por consiguiente también para las proteinas. (Meyer,
1976)

Este no metal tiene un color amarillo, es blando, fragil, ligero, desprende un olor
caracteristico a huevo podrido al mezclarse con hidrégeno y arde con Ilama de color azul
desprendiendo dioxido de azufre. Es insoluble en agua pero se disuelve en disulfuro de
carbono. (Tabatabai y Properties, 1983)

1.1.2 Usos del azufre

El azufre se usa en multitud de procesos industriales como la produccién de acido sulfarico
para baterias, la fabricacion de pélvora y el vulcanizado del caucho. El azufre tiene usos
como fungicida y en la manufactura de fertilizantes fosfatados. Los sulfitos se usan para
blanquear el papel y en cerillas. El tiosulfato de sodio 0 amonio se emplea en la industria

fotografica como fijador ya que disuelve el bromuro de plata; y el sulfato de magnesio (sal


https://www.quimica.es/enciclopedia/Cinabrio.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Galena.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Esfalerita.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Estibina.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Combustible_f%C3%B3sil.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Carb%C3%B3n.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Petr%C3%B3leo.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Elemento_qu%C3%ADmico.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/N%C3%BAmero_at%C3%B3mico.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/No_metal.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Elemento_qu%C3%ADmico_esencial.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Amino%C3%A1cido.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Prote%C3%ADna.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/No_metal.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Hidr%C3%B3geno.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Di%C3%B3xido_de_azufre.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Solubilidad.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Disulfuro_de_carbono.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Disulfuro_de_carbono.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/%C3%81cido_sulf%C3%BArico.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/P%C3%B3lvora.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Vulcanizado.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Caucho.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Fungicida.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Fertilizante.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Papel.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Tiosulfato.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Sodio.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Bromuro_de_plata.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Sulfato_de_magnesio.html

Epsom) tiene usos diversos como laxante, exfoliante, o suplemento nutritivo para plantas.
(Boyd, 2016)

1.1.3 Riesgos a la exposicion del azufre

El disulfuro de carbono, el sulfuro de hidrogeno (sulfhidrico), y el didxido de azufre deben
manejarse con precaucion. El sulfhidrico y algunos de sus derivados, los mercaptanos, son
bastante toxicos (més que cianuro). Aunque muy maloliente incluso en concentraciones
bajas, cuando la concentracion se incrementa el sentido del olfato rapidamente se satura o
se narcotiza desapareciendo el olor, por lo que a las victimas potenciales de la exposicion
les puede pasar desapercibida su presencia en el aire hasta que se manifiestan sus efectos,
posiblemente mortales. El dioxido de azufre reacciona con el agua atmosférica para
producir la lluvia &cida. Irrita las mucosidades y los 0jos y provoca tos al ser inhalado. Los
vapores del acido sulfarico pueden provocar hemorragias en los pulmones, llenandolos de

sangre con la consiguientemente asfixia.
1.2 Acido Sulftrico

El &cido sulfarico se presenta como un liquido aceitoso y viscoso, transparente o
ligeramente amarillo y, en funcion de su concentracion, con un olor bastante particular. Y
es que los compuestos de azufre suelen emitir un inconfundible hedor a huevos podridos,
asociado también a los volcanes. Es soluble en agua y tiene un gran efecto deshidratante,
por lo que puede utilizarse para el secado de gases y liquidos. Ademas, es un potente agente

oxidante y, a altas temperaturas, reacciona con muchos metales.
1.2.1 Propiedades del &cido sulfarico

La molécula del &cido sulfirico se compone de hidrégeno, oxigeno y azufre, dispuestos de
manera piramidal con el azufre ubicado en el centro y el oxigeno en los vértices. Se lo
conoce como acido tetraoxosulfurico, tetraoxosulfato (V1) de hidrdgeno, aceite de vitriolo,

licor de vitriolo o espiritu de vitriolo. (Al-Hassan y Hill, 1986)

Segun los datos plasmados por Elvers (1991), su punto de ebullicion es 290°C para un
100% de pureza y de 310 a 335°C para un 98% de pureza. Mientras su punto de fusion es
de 10°C para un 100% de pureza y 3°C para un 98%.


https://www.quimica.es/enciclopedia/Laxante.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Disulfuro_de_carbono.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Sulfh%C3%ADdrico.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Di%C3%B3xido_de_azufre.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Cianuro.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Hemorragia.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Pulm%C3%B3n.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Sangre.html
https://www.quimica.es/enciclopedia/Asfixia.html
https://concepto.de/molecula-2/

El &cido sulfurico diluido actda como un &cido dibasico. El &cido sulfdrico concentrado y
caliente es una sustancia altamente oxidante y ataca metales preciosos, Yan et al. (2021).
En este mismo estado reacciona con carbono, fésforo y azufre produciendo didxido de
azufre (SO.); ademas descompone las sales de muchos otros acidos, como lo demuestran
los estudios de Battsengel et al. (2018) y Gagol et al. (2020), lo cual representa una
oportunidad industrial endiversos campos como en la produccion de sulfato de sodio
(Na2SOs) y cloruro de Hidrogeno (HCI) a partir del cloruro de sodio (NaCl), la
descomposicion de sulfitos a dioxido de azufre y la descomposicién de fosfatos de calcio
naturales (Cas(PQs).) hasta acido fosférico (HsPQ.) y sulfato de calcio (CaSOa).

1.2.2 Métodos de obtencidon del acido sulfarico

La obtencion del acido sulfurico se realiza a partir del SO, éste se oxida a SOz y luego se
obtiene &cido sulfurico por reaccién con el agua. En la actualidad hay dos variantes para la
obtencion del triéxido de azufre (proceso lento), denominadas el método de contacto y el
método de las cdmaras de plomo. El primero es mas caro pero produce acido sulfarico muy
concentrado (95%) y de elevada pureza. El segundo es mas econdémico, tiene mayor
capacidad de produccion, pero el &cido sulfurico obtenido es de menor concentracion

(70%) y de menor pureza.

En ambos métodos, se parte del dioxido de azufre previamente obtenido (a partir de la
tostacion de la pirita) y se oxida a triéxido de azufre utilizando un catalizador. EI método de
contacto necesita un trioxido de azufre muy puro para no envenenar el catalizador que suele
ser arsénico u 6xido de hierro, y es por esta razén por lo que resulta mas caro. (King et al.,
2013)

La tostacion de piritas tiene como fin llegar a la obtencion de SO, gaseoso teniendo
presencia de ceniza de 6xido de hierro con una reaccion exotérmica considerable, menciona
Toubri et al. (2022) que los minerales de pirita se tuestan en lechos fluidizados, los gases de
los tostadores pueden contener polvo, particulas no quemadas, etc. y, por lo tanto, se
limpian con ciclones, filtros de mangas y precipitadores electrostaticos. La temperatura del
gas limpio se lleva a la temperatura requerida para la conversion de SO, en SOz por medio

de calentadores auxiliares o intercambiando calor con gases calientes (producidos después



de la conversion). Se inyecta aire segun sea necesario para controlar la temperatura del gas

de proceso y mantener la relacion SO2/O para una conversion satisfactoria.

El proceso de contacto simple se suele utilizar cuando el contenido de SO> en la corriente
de entrada es del 6 al 10%; por lo que en las nuevas plantas, la eficiencia de conversion es
de aproximadamente el 98,5% como promedio diario y se puede mejorar al 99,1%
mediante un buen disefio y el uso de un catalizador especialmente adaptado. En las plantas
de absorcion de conversion simple existentes, es dificil obtener una conversion superior al
98,0%; sin embargo, en algunas plantas existentes se puede lograr una eficiencia de
conversion del 98,5% con una gran carga de catalizador en la ultima pasada y operando a la
temperatura mas baja posible de 410 a 415°C. (Boucheikhchoukh et al., 2020)

El proceso de contacto doble es un proceso de tres pasos que produce &cido sulfurico y
vapor a partir del aire, azufre fundido y agua. El proceso consta de tres secciones, que son
la seccién de preparacién de la alimentacion, la secciéon del reactor y la seccion del
absorbedor Mounaam, Chhiti, et al. (2020). En la seccién de preparacion, la alimentacion

de azufre fundido se quema con aire seco en el quemador de azufre.

En Huelva, antes de la reconversion minera, se producia acido sulfdrico exclusivamente via
tostacién de pirita; después se ha sustituido toda la produccion por una planta de tostacion
de azufre y otra de recuperacion de los gases procedentes de la fundicion de cobre. Aqui se
han usado los dos tipos de hornos de tostacion de pirita: los de pisos que fueron la primera
generacion y despueés los de lecho fluido con la doble absorcion, lo cual ha repercutido en
una gran mejora ambiental, tanto en la calidad del aire y efluentes liquidos, como de
aspecto general de la zona al eliminarse las cenizas rojas de 6xido de hierro procedentes de
la tostacion de la pirita que afeaban toda la zona. (Gézquez et al., 2021)

1.2.3 Conversién de diéxido de azufre a tridxido de azufre

La formacion de SOz a partir de SOz y O2 puede ser catalizada por el 6xido de hierro de las
cenizas volantes de una caldera de carbon. La cantidad de SOz producida depende del
contenido de oxido de hierro de las cenizas volantes y de la concentracion de oxigeno de la
corriente de gas. El carbono en las cenizas volantes reduce significativamente la formacién
de SOs. La eliminacién del SO2 de una corriente de gas por el CaO y el MgO se ve

reforzada por la conversion catalitica del SOz en SOs, ya que estos dxidos capturan el SOs
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mas facilmente que el SO,. La formacion de SOz y su eliminacion de la corriente de gas
dependen de la temperatura de reaccion, la concentracion de oxigeno de la corriente de gas
y el caudal del gas. (Marier y Dibbs, 1974)

Los catalizadores de vanadio usados para la produccion de acido sulfurico pueden utilizarse
como fuente secundaria de vanadio. Romanovskaia et al. (2021) estudié la extraccion de
vanadio utilizando la lixiviacién en dos etapas (acida y reductora) de los catalizadores de
vanadio gastados con la posterior oxidacion de las soluciones de lixiviacion. Investigd
sistematicamente los factores temperatura de lixiviacion e hidrolisis, concentracion de
reactivos de lixiviacion (H2SOs, NaSOs) y oxidacion ((NH4)2S20g), relacion
solido/liquido, pardmetros de mezcla y tiempo de lixiviacion y termohidrdlisis. El
rendimiento de la lixiviacion de vanadio tras una recuperacion en dos etapas fue del 98% en
peso tras la lixiviacién acida con tratamiento ultrasonico durante 5 min a temperatura
ambiente, seguida de la lixiviacion reductora en una solucion de 0,01 Mol/L de Na;SO3
durante 15 min a temperatura ambiente. EI mayor rendimiento de extraccion de vanadio a
partir de las soluciones de lixiviacion fue del 98 % en peso, obtenido mediante la oxidacion

de las soluciones de lixiviacion en un 30 % en peso.

1.2.4 Aplicaciones del &cido sulfurico

Debido a su capacidad corrosiva, este compuesto quimico se usa sobre todo a nivel
industrial. No suele estar presente en productos domésticos, salvo en muy pequefia cantidad
en algun desatascador u otro limpiador fuerte. No obstante, se puede encontrar este
compuesto en diferentes elementos de uso cotidiano, aunque no sea directamente.(King et
al., 2013)

Los fertilizantes que contienen fosfato se elaboran principalmente con acido sulfdrico,
produciendo el acido fosférico, que es mucho mas seguro de manipular. Otro fertilizante
que se utiliza de forma, es el sulfato de amonio, también elaborado con &cido

sulfarico.(Sippola et al., 2014)

Las baterias de los carros son capaces de producir energia gracias a la reaccion quimica
creada entre el plomo y el acido sulfarico. Algunas baterias recargables también pueden
contener acido sulfarico, aunque acompafiado por otros compuestos que ayudan a revertir
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la reaccion, haciendo que la bateria no se estropee y pueda volver a cargarse. (Rioyo et al.,
2022)

El &cido sulfarico se usa de forma habitual para el proceso de refinacion del petroleo, ya

que el petroleo tal cual necesita un acido como catalizador.

Segun Demol et al. (2019) el horneado de &cido sulfarico histéricamente ha sido, y también
es actualmente, uno de los principales procesos utilizados en la descomposicion quimica de
la estructura del mineral para liberar los elementos constituyentes, en el procesamiento de
concentrados de minerales de tierras raras. Las tierras raras son fundamentales para

numerosos materiales y aplicaciones que sustentan la civilizacion moderna.

En el estudio realizado por Thawornchaisit et al. (2019), evaluaron los efectos de la
concentracion de acido, la relacion entre el volumen de &cido y la cantidad de lodo.
Confirmaron que la eficiencia de la lixiviacion del cobre puede alcanzar el 97,0% con

valores optimos acido sulfarico.

Chaijareenont et al. (2018)evalud los efectos del &cido sulfarico en la unién entre la
polieteretercetona (PEEK) y un compuesto de resina. Se sugirié que el grabado con &cido
sulfurico al 90 y 98 % era la concentracion 6ptima para mejorar la adhesion entre el PEEK

y el compuesto de resina con fines odontoldgicos.
1.2.5 Riesgos a la exposicion del acido sulfurico

Las principales vias de exposicion son la inhalacion, contacto con la piel y contacto visual.
Estas pueden ocasionar dolor, enrojecimiento, quemaduras, ampollas, irritacion severa de la
nariz y la garganta, incluida la ceguera. Puede causar una acumulacion de liquido en los

pulmones que pone en peligro la vida (edema pulmonar). (King et al., 2013)

Basandose en estudios epidemiologicos, un grupo de trabajo del Centro Internacional de
Investigaciones sobre el cancer pudo determinar que las nieblas de &cidos inorganicos
fuertes que contienen acido sulfurico son carcindgenas para el ser humano, aunque el acido
sulfurico en si no lo sea. Los estudios acumulados indican que existe una relacion entre la
exposicion laboral cronica a las nieblas de acido sulfurico y un mayor riesgo de cancer de
laringe. La exposicion aguda e involuntaria a las nieblas de acido sulfarico puede causar

dafios corrosivos en los tejidos, dependiendo de la via de exposicién. La revision de Yang


https://fluideco.com/sectores-industriales/petroleo-y-gas/
https://www.sciencedirect.com/topics/earth-and-planetary-sciences/sulphuric-acid

et al. (2019) muestra la toxicidad y carcinogenicidad de las nieblas de acido sulfurico en
comparacion con otras nieblas de acidos inorganicos fuertes. También examina las rutas y

la duracion de la exposicién (a corto plazo, prolongada y a largo plazo)

Uno de los residuos mas peligrosos es el vanadio, el cual es utilizado como catalizador en
la produccion de acido sulfurico. El catalizador gastado se considera un residuo peligroso
debido a la presencia de pentoxido de vanadio, que es la forma maés tdxica del vanadio. Por
ello, actualmente, estos residuos son incinerados. Por lo tanto, la eliminacion de vanadio de
los catalizadores se justifica desde el punto de vista medioambiental y economico.
(Mangini et al., 2020)

Wang et al. (2022) ha utilizado por primera vez una combinacién de ozono (Os) y
ultrasonidos (US) para decolorar &cido sulfdrico concentrado negro con alto contenido
organico. Bajo las condiciones optimizadas se obtiene un producto de acido sulfarico que
cumple los requisitos de los productos de primera clase en las normas nacionales, con un
grado de decoloracion del 74,07%, una transparencia de 70 mm y una fraccién de masa del
98,04.

1.3 Simulacién de procesos quimicos

La simulacion es una herramienta empleada para evaluar procesos mediante la
representacion a través de modelos matematicos. Permite obtener informacién sobre el
comportamiento esperado del proceso, lo que facilita la toma de decisiones bajo
condiciones de riesgo e incertidumbres. Para la resolucion de estos modelos, se dispone de
poderosos programas informaticos y simuladores interactivos, con entornos amigables e
interfases accesibles, que son usados ampliamente en la industria y también a nivel

académico.

La importancia del uso de los software radica en que se puede simular la estructura de
sistemas complejos del mundo real, con la finalidad de comprender el comportamiento del
sistema o evaluar nuevas estrategias, manipulando diferentes variables, tanto de disefio
como de operacion, dentro de los limites impuestos por un cierto criterio o un conjunto de

ellos, para el funcionamiento del sistema. (Vega, 2018)
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En la actualidad el uso de los simuladores a nivel industrial y académico ocupa un papel
cada vez mas preponderante en el analisis de los procesos, ya sea en etapas de pre-
factibilidad como en la etapa operativa de los procesos. La simulacion de procesos permite,
principalmente, por medio de relaciones termodindmicas basicas de ingenieria, tales como
equilibrio quimico y de fases y balances de materia y energia, predecir el comportamiento
de un proceso. A nivel comercial existe una gran variedad de simuladores para las
industrias de procesos quimicos. Los simuladores méas desarrollados corresponden a la
industria del petréleo y gas, mientras que para la simulacién de procesos con corrientes
solidas, se presentan ciertas complicaciones que no se observan en aquellas que involucran
corrientes liquidas o gaseosas. Esto se debe, fundamentalmente, a la complejidad
caracteristica de los procesos en los que intervienen especies solidas. (Zapata et al., 2015)

1.3.1 Tipos de Simulacion

Las herramientas de simulacién pueden clasificarse segln diversos criterios, segun el tipo
de procesos (lote 0 continuo), si involucra el tiempo (estacionario o dindmico -incluye a los
equipos lote), si maneja variables estocasticas o deterministicas, variables cuantitativas o

cualitativas, etc. (Scenna et al., 2015)
e Simulacién cualitativa y cuantitativa

La simulacion cualitativa tiene por objeto principalmente el estudio de las relaciones
causales y las tendencias temporales cualitativas de un sistema, como asi también la
propagacién de perturbaciones a través de un proceso dado. El valor cualitativo de una
variable, a diferencia del valor numérico (cuantitativo), se refiere a su signo; ya sea
absoluto, o bien con relacion a un valor dado o de referencia. Por lo que en general se
trabaja con valores tales como (+, -, 0). Son varios los campos de aplicacion de la
simulacion cualitativa, como es el andlisis de tendencias, supervision y diagnosis de fallas,

analisis e interpretacion de alarmas, control estadistico de procesos, etc.

La simulacion cuantitativa, en cambio, es aquella que describe numéricamente el
comportamiento de un proceso, a través de un modelo matematico del mismo. Para ello se
procede a la resolucion de los balances de materia, energia y cantidad de movimiento, junto

a las ecuaciones de restriccion que imponen aspectos funcionales y operacionales del
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sistema. La simulacion cuantitativa abarca principalmente la simulacion en estado

estacionario y la simulacion en estado dindmico.
e Simulacion estacionaria y dinamica.

La simulacion en estado estacionario implica resolver los balances de un sistema no
involucrando la variable temporal, por lo que el sistema de ecuaciones debe reflejar en el
modelo las variaciones de las variables de interés con las coordenadas espaciales (modelos
de parametros distribuidos). Para esto se utiliza un sistema de ecuaciones diferenciales de
derivadas parciales (segin el nimero de coordenadas espaciales consideradas). Por lo
general, en simuladores comerciales (no especificos) se utilizan modelos de parametros

concentrados.

La simulacion dindmica plantea los balances en su dependencia con el tiempo, ya sea para
representar el comportamiento de equipos lote, o bien para analizar la evolucion que se
manifiesta en el transiente entre dos estados estacionarios para un equipo 0 una planta
completa. En este caso, el modelo matematico se constituye por un sistema de ecuaciones
diferenciales ordinarias cuya variable diferencial es el tiempo, en el caso de modelos de
pardmetros concentrados. En caso contrario, se resuelve un sistema de ecuaciones
diferenciales de derivadas parciales, abarcando tanto las coordenadas espaciales como la

temporal (parametros distribuidos).
e Simulacién deterministica o estocastica.

En el modelo deterministico las ecuaciones dependen de pardmetros y variables conocidas
con certeza, es decir que no existe incertidumbre ni leyes de probabilidades asociadas a las

mismas.

En cambio en un modelo estocéstico existen ciertas variables sujetas a incertidumbre, que

se expresan por funciones de distribucion de probabilidad.

En este caso, por lo tanto, también los resultados del modelo estaran asociados a una ley de
probabilidad.
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1.3.2 Simuladores de procesos

Los simuladores de procesos pueden dividirse en los siguientes tipos segun la filosofia bajo
la cual se plantea el modelo matemaético que representa el proceso a simular: (Scenna et al.,
2015)

e Simuladores globales u orientados a ecuaciones:

Plantea el modelo matematico que representa al proceso construyendo un gran sistema de
ecuaciones algebraicas que representa a todo el conjunto o planta a simular. De esta forma
el problema se traduce en resolver un gran sistema de ecuaciones algebraicas, por lo

general altamente no lineales.
e Simuladores secuenciales modulares:

Se basan en médulos de simulacién independientes que siguen aproximadamente la misma
filosofia que las operaciones unitarias. Cada equipo: bomba, valvula, intercambiadores,
etc.; son modelados a través de modelos especificos para los mismos y ademas, el sentido
de la informacion coincide con el “flujo fisico” en la planta. De esta forma se tiene como
ventaja el hecho que cada sistema de ecuaciones es resuelto con una metodologia que
resulta adecuada para el mismo, y es posible analizar bajo todas las circunstancias posibles,

el comportamiento del método de resolucién propuesto.

Este altimo grupo de simuladores se caracteriza por:

1. Modelos individuales resueltos eficientemente.

2. Facilmente comprendido por ingenieros "no especialistas en simulacion™.
3. Métodos de convergencia robustos (Sustitucion Directa, Wegstein, etc).

4. La informacidn ingresada por el usuario (relacionable con equipos o corrientes) resulta
facilmente chequeable e interpretable.

5. Los problemas de disefio (seleccidn de parametros) son mas dificiles de resolver.

6. Se incrementa la dificultad cuando se plantea un problema de optimizacién (funcionan

COMo cajas negras).

7. Poco versatiles, pero muy flexibles, muy confiables y bastante robustos.
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Las herramientas computarizadas de los simuladores secuenciales modulares mas utilizadas

en la industria son:

e Chemcad

e Proll

e Chemsep

e Cape Open to Cape Open (Coco)

e Aspen Plus

e Hysys

e Aspen Hysys

1.3.3 Simuladores globales u orientados a ecuaciones

Como se expuso anteriormente los simuladores globales describen el proceso mediante
ecuaciones algebraicas. Las principales caracteristicas de este tipo de simulador son las

siguientes:

1. Cada equipo se representa por las ecuaciones que lo modelan. EI modelo es la
integracion de todos los subsistemas.

2. Desaparece la distincion entre variables de proceso y parametros operativos, por lo tanto,

se simplifican los problemas de disefio.
3. Resolucidon simultanea del sistema de ecuaciones algebraicas (no lineales) resultante.
4. Mayor velocidad de convergencia.
5. Necesita una mejor inicializacién (mejor cuanto mayor sea el problema a resolver).

6. A mayor complejidad, menor confiabilidad en los resultados y mas problemas de

convergencia (soluciones sin sentido fisico).
7. Mas dificil de usar por "no especialistas"”.

Las herramientas computarizadas de los simuladores globales mas utilizadas en la industria

son:

¢ Programas de resolucién de ecuaciones (TK Solver, Polymath).
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¢ Hojas de célculo. (Excel, Lotus 1-2-3).

e Software de manipulacion simbdlica. (Derive, Mathematica, Maple).
e Software interactivo (Mathcad, MATLAB)

Excel

Excel es un programa desarrollado por Microsoft y pertenece a la suite de Office que
también incluye programas como Word, PowerPoint, entre otros. Excel es una hoja de
calculo que permite manipular datos numéricos y de texto en tablas formadas por la unién
de filas y columnas. Las hojas de célculo en programas informaticos aparecieron desde la
década de 1960 y fueron desarrolladas para simular las hojas de trabajo contables, que se

utilizaba en ese entonces y de esa manera automatizaban el trabajo contable.

Se puede usar esta herramienta para un sinnimero de cosas, tanto en el &mbito personal,
profesional, asi como dentro de cualquier empresa. Excel se distingue de los demaés
programas ofimaticos porque se pueden realizar calculos aritméticos basicos o aplicar
funciones matematicas de mayor complejidad y utilizar funciones de estadisticas o
funciones de tipo logica en Excel.La hoja de célculo de Excel facilita en gran medida,
trabajar con informacion que se puede analizar, generar reportes mediante herramientas de
gréficos y las tablas dindmicas. (MICROSOF, 2010)

Oliveira et al. (2020) aplicaron la herramienta de optimizacion Solver en Microsoft Excel
para determinar como se podrian lograr los precios de equilibrio deseados, para probar que
el bioetileno podria hacer mas competitiva la industria quimica brasilefia. Sus resultados
ponen de manifiesto la ventaja que supone para la industria quimica brasilefia la
implantacion de un instrumento de fijacion de precios del carbono a nivel nacional o a nivel

mundial.

El trabajo de Abisoye y Abisoye (2018) presenta la simulacion de fallos y reparaciones para
centrales eléctricas con N turboalternadores, donde N puede ser hasta 32. El programa
emplea un generador de nimeros pseudo aleatorios para cada central eléctrica que puede
describirse mediante funciones de densidad de probabilidad exponencial. Las secuencias
resultantes de los eventos de fallo y reparacion se combinan para las plantas con el fin de

obtener escenarios para diferentes horizontes temporales. La implementacion en Excel®-
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VBA incluye un formulario de usuario adecuadamente disefiado que contiene el control
Active-X de la macro para introducir la informacion pertinente. El resultado muestra que, a
medida que aumenta el nimero de muestras, el comportamiento de los eventos aleatorios
representa mejor la forma deseada, con una correlacion de casi el 99% para 25 ensayos.
Esto corresponde a un intervalo de confianza superior al 95% vy, por tanto, deberia utilizarse
como mediana para las aplicaciones practicas. Se probaron los resultados y se comprobo
que las distribuciones de los sucesos se aproximaban a las distribuciones exponenciales

deseadas.
TK Solver

Inventado por Milos Konopasek a finales de 1970 y desarrollado inicialmente en 1982 por
Software Arts, TK Solver fue adquirida por Universal TechnicalSystems en 1984 después
de que Software Arts cayera en dificultades financieras y fuera vendido a Lotus Software.
El objetivo de Konopasek al inventar el concepto TK Solver era crear un entorno de
resolucion de problemas en el que un modelo matematico dado construido para resolver un
problema especifico pudiera usarse para resolver problemas relacionados (con una
redistribucion de variables de entrada y salida) con un minimo o no se requiere
programacion adicional: una vez que un usuario ingresa una ecuacion, TK Solver puede
evaluar esa ecuacion tal cual, sin aislar variables desconocidas en un lado del signo igual.
El New York Times describié a TK Solver como "para la ciencia y la ingenieria lo que el
procesamiento de textos hizo para las comunicaciones corporativas y los paquetes de

calculo para las finanzas".(Shone, 1989)

TK Solver realiza el modelado matematico y la resolucién de ecuaciones utilizando un
método de programacion declarativo muy singular, al tiempo que proporciona capacidades
de programacion procedimental disponibles en otros lenguajes como Python, Visual Basic,

FORTRAN, C, C++, Pascal, etc. Se utiliza en una amplia gama de industrias tales como:
o Aeroespacial

e Quimica y petroquimica

e Automocidn, agricultura y fabricacion de equipos de construccion

e Defensa
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e Facultades de ingenieria y universidades: profesores, investigadores y estudiantes (Young
y Stikeleather, 1991)

1.3.4 MATLAB

MATLAB es una abreviatura del término «Laboratorio de matrices», ya que inicialmente se
concibe como un lenguaje de programacion de matrices. Es un lenguaje de programacion
de cuarta generacion disefiado por Cleve Moler, quien en ese momento era el presidente del
departamento de informatica de la Universidad de Nuevo México. El objetivo con el que se
desarrolla MATLAB era encontrar una forma alternativa de realizar algebra lineal y
computacion numeérica para que los estudiantes no tuvieran que usar Fortran. Més tarde, en
1984, Cleve Molar junto con Steve Bangart y Jack Little, quienes reconocieron el potencial
comercial de MATLAB, encontraron MathWorks. MathWorks lanz6 su primera version
oficial de MATLAB en 1984.

Algunos beneficios:
e Facilita el desarrollo de la simulacion cientifica gracias a la biblioteca incorporada.
e La funcionalidad se puede ampliar enormemente agregando cajas de herramientas.

e Alta eficiencia de codificacion y productividad, ya que no requiere un compilador para su
ejecucion.
e |deal para desarrollar aplicaciones de investigacion cientifica.

e MATLABCoder permite convertir codigo para usar en otros lenguajes de programacion,

como C ++, Java y Python.
¢ Plataforma independiente.

Los usos mas comunes de MATLAB incluyen calculos matriciales, desarrollo y ejecucion
de algoritmos, creacion de interfases de usuario (Ul) y visualizacion de datos. El entorno
informatico numérico de paradigmas multiples permite a los desarrolladores interactuar con
programas desarrollados en diferentes lenguajes, lo que permite aprovechar las fortalezas

Unicas de cada idioma para diversos fines.
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En el trabajo de Vera-Davila et al. (2018) los autores realizan un analisis estadistico y una
validacion de los resultados de las simulaciones de un panel solar, con la herramienta
MATLAB/Simulink. Se realizan una serie de mediciones de la potencia generada por el
panel solar, bajo diferentes condiciones de radiacion y temperatura de operacion; luego se
simula el comportamiento del panel mediante el modelo matematico y el modelo del mismo
establecido por Simulink; por altimo, se realiza un anélisis de la aproximacion de cada una

de las simulaciones con los datos reales.

La seguridad de los procesos, la fiabilidad de los sistemas y la calidad de los productos son
cada vez mas esenciales en la industria moderna. Por ello, el prondstico y el diagnostico de
fallos de los sistemas complejos han recibido una gran atencion por parte de la
investigacion. Con el fin de evaluar la influencia de los fallos detectados en el
comportamiento de los sistemas, existe una necesidad urgente de disefiar sistemas de
prondstico y diagndstico orientados a los indicadores clave de rendimiento (KPI).
Dedicados a este requisito, los autores Jiang y Yin (2018) han desarrollado una caja de
herramientas MATLAB orientada a la deteccion de fallos basada en indicadores clave de
rendimiento (DB-KIT), que realiza una serie de algoritmos eficaces, para proporcionar un

material sistematico e ilustrativo a los investigadores colegas. (Jiang y Yin, 2018)
1.3.5 Aplicaciones de la simulacién en &cido sulfarico

Chowdhury et al. (2012) de la Universidad de Ingenieria y Tecnologia de Bangladesh,
realizaron un estudio en el cual tuvo como objetivo simular y optimizar la rentabilidad
anual de una planta de acido sulfarico al 98,4% en Aspen HYSYS 3.2. Se obtienen
resultados satisfactorios en la optimizacion del proceso cumpliéndose con el objetivo

propuesto.

Sobre este mismo campo, un afio antes Sultana y Amin (2011) escriben un articulo donde
utilizan Aspen One V7.2 para disefiar todos los subprocesos de la planta de acido sulfurico

en un entorno integrado.

Mounaam, Harmen, et al. (2020) presentan una ponencia en la que se estudia el
comportamiento constante de un proceso de doble absorcion de una planta industrial de
acido sulfarico utilizando el simulador UniSimDesignR451. Los resultados muestran una

buena concordancia para la planta completa, con una precision que supera el 97 %. Ademas
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de los aspectos de optimizacion, el modelo también es dtil para la capacitacion de
operadores, la simulacién de diversos escenarios y el desarrollo de procesos gemelos

digitales.

Si et al. (2020) propusieron un sistema de destilacion por membrana al vacio (VMD)
integrado con recompresion mecanica de vapor (MVR) que concentra una solucion de
acido sulfurico. Establecieron modelos matematicos basados en la primera y segunda leyes
de la termodindmica. Los efectos de los pardametros de funcionamiento en la eficiencia

exergética del sistema se investigaron mediante simulacion en MATLAB.

El estudio de Varnai et al. (2021) presenta la simulacion y optimizacion en MATLAB de la
recuperacion del &cido sulfdrico gastado en las industrias. Su propoésito era demostrar la
utilidad de la simulacién de procesos en cuanto al disefio con materiales especiales

utilizando métodos de eficiencia energética.
Conclusiones parciales

1. La produccidn de &cido sulfurico por doble contacto consiste: primero, en quemar azufre
para formar didxido de azufre; segundo, combinar el dioxido de azufre con oxigeno para
formar trioxido de azufre y tercero, combinar el triéxido de azufre con &cido sulfdrico
diluido para formar una solucién que contenga aproximadamente 98% de &cido sulfurico.

2. El &cido sulfurico es uno de los compuestos quimicos que méas se produce en el mundo ya
que se emplea en la obtencion de fertilizantes, para la sintesis de otros acidos y sulfatos, en
la industria petroquimica y para la obtencion de detergentes y medicamentos, entre otros
usos.

3. Se selecciona MATLAB por ser un simulador orientado a ecuaciones que ofrece la
posibilidad de modificar parametros mediante la realizacion de balances en los equipos de

procesos y por la confiabilidad de los resultados que ofrece.
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CAPITULO II: Materiales y Métodos

El &cido sulfarico es uno de los quimicos industriales mas importantes y es utilizado en casi
todas las industrias. Se plantea que su uso es un indice que muestra el desarrollo técnico de
una nacion. La principal funcion de la UEB Rayonitro es precisamente la obtencién de
dicho suministro. En este capitulo se muestra la descripcion y caracterizacion de este
proceso, asi como la metodologia necesaria para realizar balances de materiales y energia y

evaluar el sistema de bombeo de la planta.
2.1 Caracterizacion tecnoldgica del proceso

2.1.1 Descripcion del proceso tecnologico

La produccion de acido sulfarico en la UEB Rayonitro se basa en el método simple
contacto-simple absorcion. El azufre llega a la planta generalmente en estado solido y se
almacena en un area abierta con una capacidad para 3000 toneladas. Para el proceso es
necesario el azufre en estado liquido por lo que se vierte en el tacho de fusion con
capacidad para 150 toneladas. El azufre se funde con la ayuda de serpentines de vapor en la
primera seccion del tacho. Luego se bombea hasta la segunda seccion que por ser
laberintica, favorece que durante el recorrido del azufre se sedimente hasta el 98% de sus
impurezas y alcance la temperatura requerida de 120 - 150°C para llegar al horno donde
ocurre la combustion. Para la combustion se utiliza el aire seco proveniente de la torre de
secado, el cual es impulsado por un soplador y llega al horno con una temperatura
aproximada de 50°C, donde se produce una reaccion altamente exotérmica y se obtiene
como producto una mezcla de gases (SO2+0O2+Nz2) en un rango de temperatura entre 600 -
620°C, donde el dioxido de azufre (SO) es el componente de interés. Al salir del horno, los
gases pasan a través de la caldera, la cual tiene dos funciones, reducir la temperatura de los

gases, Yy la produccion de vapor saturado que se utiliza en el tacho.

Luego de salir de la caldera, los gases pasan a traves de los filtros de gas, los cuales estan
instalados en paralelo y trabajan a la vez. Estos son filtros mecanicos que utilizan piedra de
cuarzo como material filtrante y tienen la funcién de impedir que llegue a la primera masa
del convertidor cualquier impurezas que pudieran venir incorporadas en el flujo de gas. Los

gases provenientes de los filtros llegan al convertidor, en el interior del cual se encuentran
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cuatro masas de pentoxido de vanadio colocadas horizontalmente una debajo de la otra y
aisladas entre si, que actian como catalizador de la reaccion de oxidacién por la que el SO2
se convierte en SOs. La temperatura 6ptima de entrada de los gases a la primera masa de
convertidor es de 410 - 440°C. EIl proceso de conversion genera gran cantidad de calor por
lo que se debe evitar que supere los 600°C a la salida de las mismas, para lograr la mayor
eficiencia y estabilidad del proceso, para esto se utilizan dos intercambiadores de calor de
tubo y coraza que estan situados en la parte exterior del convertidor, a los cuales se le hace
circular aire hiumedo atmosférico procedente de otro soplador. ElI gas al pasar por la
primera masa se extrae y se envia al primer intercambiador, circulando entre los tubos,
después que se enfria se incorpora a la segunda masa y a la salida de la misma se extrae
nuevamente y se envia al segundo intercambiador para continuar el proceso de
enfriamiento. Los gases de salida del segundo intercambiador se reincorporan a la tercera
masa del convertidor. El aire a la salida de la tercera masa y antes de entrar en la cuarta, se
enfria el gas con aire seco a 50°C procedente de la torre de secado, el cual pasa a través del
bypass que se encuentra a la entrada del horno. Los gases salen del convertidor con
temperatura aproximada de 440°C y pasan a traves de las dos torres enfriadoras de SOs,
donde se transfiere parte del calor de los gases de salida al aire hUumedo atmosférico
procedente del segundo soplador, con lo cual los gases logran disminuir su temperatura
hasta 140 - 160°C.

Al salir de las torres enfriadoras, el gas con alto contenido de SOs llega a la torre de
absorcion por la parte inferior. A la torre de absorcion se le suministra acido desde los
tanques de procesos, a una temperatura de 70-75°C. El acido absorbe el SOz y enriquece su
concentracion hasta 98,3% para luego descender por gravedad hacia los tanques de
procesos norte y sur. Los gases de cola del proceso salen de la torre de absorcion hacia la
chimenea, desde la cual son expulsados a la atmésfera. El acido contenido en los tanques de
procesos mantiene una concentracion promedio de 98 - 98,5%. Ambos tanques logran
igualar la concentracion por estar comunicados entre si mediante una tuberia. Al salir de los
tanques, el &cido pasa a través de un intercambiador de calor de cascada denominado
enfriador de &cido, al cual se le hace llegar el agua desde un tanque cercano. Este enfriador
es necesario, ya que el acido contenido en los tanques va elevando su temperatura como

resultado de las reacciones exotérmicas que se produce al recibir el agua suavizada para
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mantener la concentracion, por la formacion en la torre de absorcion y por la reaccion del
acido con el aire himedo en la torre de secado. A la salida de los tanques, parte del &cido es
bombeado a la torre de secado, que al igual que la torre de absorcion, es un recipiente
cilindrico vertical con anillos cerdmicos de espirales (rasching) en su interior. La torre de
secado tiene dos objetivos fundamentales, el secado del aire atmosférico que se utilizara en
el horno y la dilucion del acido de recirculacion que pasa a los tanques de procesos y
posteriormente se bombea a la torre de absorcién. El aire himedo atmosférico es impulsado
hacia la torre de secado por una sopladora penetrando desde abajo a contracorriente del
acido. Como resultado, se obtienen el aire seco que reduce la posibilidad de corrosion que
causa el gas humedo en los conductos de la planta; el cual sale por la parte superior del
convertidor, y &cido debilitado de concentracion 97,5 - 98% que baja por gravedad a los
tanques de procesos. La otra parte del acido enfriado que no es bombeado a la torre de
secado pasa de forma regulada y constante hacia los tanques de almacenamiento, los cuales
tienen una capacidad de 100 m® (184 ton) cada uno. El diagrama de flujo se muestra en el

anexo 1.
2.2. Metodologias para la obtencion y validacion del modelo de simulacion

La base fundamental en la simulacion la constituye el diagrama de flujo del proceso, el cual
se muestra en el epigrafe 2.2.

Por otro lado los pardmetros de disefio de los equipos y los parametros operacionales del
proceso constituyen el complemento en la conformacion del modelo. Para realizar este
trabajo se aplica la estrategia general para la simulacién digital, la que se divide en varios
pasos (Viera et al., 1988).

¢ Obtencidn del modelo de simulacién.

e Validacion del modelo a través del ajuste del caso base.
e Analisis de sensibilidad del modelo.

2.2.1 Obtencion del modelo de simulacion

Para la obtencion del modelo de simulacion de la planta de acido sulfurico se utilizan

modelos fenomenoldgicos basados en los principios de conservacién de la masa y la
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energia, a traveés del desarrollo de las ecuaciones de balances en cada equipo que conforma

la planta

Se selecciona el nivel de descripcion macroscdpico, debido a que el régimen de flujo es
turbulento y solo interesan las condiciones a la entrada y la salida de cada equipo que se

analiza, por lo que no se considera necesaria una descripcion mas detallada del sistema
Las ecuaciones generales que se usan en el sistema son:

Balance macroscopico de masa:

dm; ot
dt

= _A(pl <v> S) + Wim + ri'av - VtOt 21
Donde:
m: Masa total del fluido o de un componente en el sistema.

P . Densidad del fluido o concentracion masica de un componente a las condiciones de

entrada o salida.

<V>: Velocidad media del fluido a la entrada o a la salida.
S : Area de la seccion transversal por donde entra o sale el fluido.

m
Wi : Transferencia de masa de un componente a través de la interfase.

R, : Transferencia de masa de un componente por reaccién quimica.

Andlisis de los términos de la ecuacion 2.1.

dm; ot

= 0, Se considera estado estacionario, por lo cual el término de acumulacién es nulo

0 cero.

W™ = 0, No ocurre transferencia de masa a través de la interfase.

p; <v>S=F,;, Representa el flujo masico a la entrada y la salida del sistema que se

analiza.

La expresion del balance de masa en cada seccion de la caldera queda expresada en funcién
de los flujos de entrada y salida, como se muestra en la ecuacion 2.2.
FE = FS + Ri 22
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Donde:

Fe: Flujo a la entrada de cada seccion.

Fs: Flujo a la salida de cada seccion.

R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.

Balance macroscépico de energia:

dE¢, 1 (v3)
#:—A[(H+E%+¢)(p.(v).5)]+Qr+W+Qm+5R

Siendo:

Etor = Upor + Keor + Drot

Donde:

Utot: Energia interna o térmica total del fluido.

Ktot: Energia cinética total del fluido.

? tot: Energia potencial del fluido en la entrada o la salida.
H: Entalpia a las condiciones de entrada o salida.

(v?)

V' : Energia cinética del fluido.

Q,: Flujo de calor transferido a través de las superficies sélidas de los equipos.

W Trabajo que intercambia el fluido con los equipos moviles.

Qm: Flujo de calor que se intercambia por transferencia de masa a través de la interfase.

S

Andlisis de los términos de la ecuacion 2.3.

dEtot
dt

cero.

R: Flujo de calor que se genera o0 consume por reaccion quimica.

2.3

2.4

= 0, Se considera estado estacionario, por lo cual el término de acumulacion es nulo o
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3
%z 0, Se anula el término de energia cinética del fluido porque es despreciable la
variacion del area de flujo.
p; < v >S = F;, Representa el flujo mésico a la entrada y la salida del sistema a analizar.

W = 0, En las secciones que se estudian no se realiza trabajo siendo cero ese término de la

expresion.
Q™ = 0, No ocurre transferencia de masa a través de la interfase.

La ecuacion 2.5 refleja la expresion resultante para el balance de energia en las secciones

que se estudian.

F,-H,—F,-H;+Qr+ Sz =0 2.5
Donde:

Fe: flujo a la entrada

Fs: flujo a la salida

He: Entalpia de entrada

Hs: Entalpia de salida

Q,: Flujo de calor transferido a través de las superficies solidas de los equipos.

Sk Flujo de calor que se genera 0 consume por reaccion quimica.

Para calcular las entalpias de las corrientes se utiliza la siguiente ecuacion:

H = N; - Cp; 2.6
Donde:

H: Entalpia de la corriente.

Ni: Cantidad de sustancia de cada componente de la corriente.

Cpi: Capacidad calorifica de cada componente de la corriente.

Para calcular el calor generado o absorbido por reaccion quimica se utiliza la siguiente
ecuacion:
S, =YHp— YHr 2.7
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Donde:

Sr: Flujo de calor que se genera por reaccion quimica.
Hp: Entalpia de las corrientes productos.

Hr: Entalpia de las corrientes reaccionantes.

2.2.2 Descripcion de los balances por equipos

Los equipos que se utilizan para crear el modelo de la planta son el horno, el convertidor, la

torre de absorcion y la torre de secado.
Horno

En la figura 2.1 se muestran las corrientes de entrada y salida del horno

Gases de salida (Gh)

SN

Azufre liquido (S)

Aire seco (ASh)

Fig 2.1: Diagrama de flujos del horno
Balance de masa
A partir de la ecuacién general 2.2 se realiza el balance de masa para el horno.

FS + FASh + Ri = FGh 28
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Donde:

Fs: Flujo de azufre a la entrada del horno.

Fasn: Flujo de aire seco a la entrada del horno.
Fch: Flujo de gases a la salida del horno.

R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.

Para realizar el balance de la ecuacion 2.8 se tienen como datos el flujo de azufre a la
entrada del horno y el flujo total de aire himedo que se utiliza en la planta. Para calcular el
flujo de aire seco a la entrada del horno se toma como dato el volumen himedo del aire y el

porciento de aire seco que se utiliza en el horno, quedando la siguiente ecuacion.

Fapte *%ash 29
VH '

Fpsn =
Donde:
Fash: Flujo de aire seco a la entrada del horno.

Fant: Flujo de aire himedo total de la planta.

%ash: Porciento de aire seco que se utiliza en el horno.
VH: Volumen himedo del aire.

En el horno ocurre la siguiente reaccion quimica.

S+ 0,(9) = S0,(g) 2.10

En la reaccion, los reactantes y producto tienen una relacion estequiométrica 1:1. Se sabe
que el reactivo limitante es el azufre y la conversion de este es del 100%. Las sustancias

que intervienen en el horno son el azufre, el dioxigeno, dinitrégeno y dioxido de azufre.

Para calcular la transferencia de masa por reaccion quimica se realiza un balance por
componente de cada sustancia que interviene en el horno. Para esto se convierten los flujos
masicos de cada sustancia a molares, multiplicandolos por sus respectivas masas molares.
En el caso del aire, luego de obtener su flujo molar, se define que el O representa el 21%
de este flujo y el N2 el 79%. El balance por componentes se realiza con la siguiente

ecuacion.
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Ny —N; + N; = Ns 2.11
Donde:

Ne: Cantidad de sustancia que entra.

Nc: Cantidad de sustancia que se consume.

Nc: Cantidad de sustancia que se genera.

Ns: Cantidad de sustancia que sale.

Balance de energia

A partir de la ecuacion general de balance de energia 2.5 y los despejes de entalpia de la

ecuacion general 2.6 se realiza el balance de energia para el horno.

FsTsCPs+Fasn'Tash'CPasn—Qr+ SR __
P = Ten 2.12
Gh'CPGh

Fs: Flujo de azufre a la entrada del horno.

Ts: Temperatura de azufre a la entrada del horno.

CPs: Capacidad calorifica de azufre a la entrada del horno.
Fasn: Flujo de aire seco a la entrada del horno.

Tasn: Temperatura de aire seco a la entrada del horno.
CPash: Capacidad calorifica de aire seco a la entrada del horno.
Fon: Flujo de gases a la salida del horno.

Teh: Temperatura de gases a la salida del horno.

CPch: Capacidad calorifica de gases a la salida del horno.
Qr: Pérdidas de calor que se produce al medio.

Sr: Calor que se genera por reaccién quimica.

Los valores de flujos, temperaturas y capacidades calorificas se introducen como datos o
fueron calculados previamente. Las pérdidas de calor se tienen como dato como un 10% del
calor cedido por el aire seco. El calor generado por la reaccion quimica se calcula con la

ecuacion general 2.7
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Caldera

En la figura 2.2 se muestran las corrientes de entrada y salida de la caldera de recuperacion.

Gases de salida de la caldera de
recuperacion(Cr)

-~

Vapor Saturado (Vs) Agua (H20)

Gases de salida del horno(Gh)

Fig 2.2: Diagrama de flujos de la caldera
Balance de energia

A partir de la ecuacion general de balance de energia 2.5 y los despejes de entalpia de la
ecuacion general 2.6 se realiza el balance de energia para la caldera de recuperacion.

Fen Ten  CPgn+ FH20 TH20 ' CPH20 __ T 213
Fep - CPop+ Fyg A - ier '
Cr crt Fys Avs

Donde:

Fch: Flujo de gases a la salida del horno.

Teh: Temperatura de gases a la salida del horno.

CPech: Capacidad calorifica de gases a la salida del horno.

Froo: Flujo de agua a la entrada de la caldera de recuperacion.

Th2o: Temperatura de agua a la entrada de la caldera de recuperacion.

CPH20: Capacidad calorifica de agua a la entrada de la caldera de recuperacion.
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Fcr: Flujo de gases a la salida de la caldera de recuperacion.

Tcr: Temperatura de gases a la salida de la caldera de recuperacion.

CPcr: Capacidad calorifica de gases a la salida de la caldera de recuperacion.

Fvs: Flujo de vapor saturado a la salida de la caldera de recuperacion.

Ays: Calor latente de vaporizacion.

Los valores de flujos, temperaturas y capacidades calorificas se introducen como datos o

fueron calculados previamente.

Convertidor

En la figura 2.3 se muestran las corrientes de entrada y salida de cada masa del convertidor

y de los intercambiadores de calor intermedios entre las masas.

Masa 1

Salida de caldera de
recuperacion(Cr)

Salida de masa 1(SM1)

Intercambiadores
de calor

Salida de masa 1 enfriada(SM1E)

Masa 2

Salida de masa 2(SM2)

»

Masa 3

Aire seco (ASc)

Masa 4

Salida de masa 2 enfriada(SM2E)

Gases de salida del convertidor (Sc)

Fig 2.3: Diagrama de flujos del convertidor
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Balance de masa

El balance de masa en el convertidor se realiza individual para cada una de las cuatro
masas. A partir de la ecuacion general de balance de masa 2.2 se realiza el balance para la

primera masa.

Fen + Ry = Fon 2.14
Donde:

Fch: Flujo de gases a la salida del horno.

R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.

Fsm1: Flujo de gases a la salida de la masa 1 del convertidor.

Esta ecuacion se repite para las masas 2 y 3, siendo el flujo de entrada a cada masa, el flujo
de salida de los intercambiadores de calor que se encuentran entre las masas, quedando las

siguientes ecuaciones.

Fsyie + Ry = Fono 2.15
Donde:

Fsmie: Flujo de a la salida del primer intercambiador de calor.

R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.

Fsmo: Flujo de gases a la salida de la masa 2 del convertidor.

Fsyap + Ry = Foms 2.16
Donde:

Fsmee: Flujo de gases la salida del segundo intercambiador de calor.

R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.

Fswms: Flujo de gases a la salida de la masa 3 del convertidor.

A la cuarta masa le entra aire seco mezclandose con los gases que salen de la masa 3,

guedando el balance de masa:

F5m3 +FASC + Ri = FSC 217
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Donde:

Fswms: Flujo de gases a la salida de la masa 3.
Fasc: Flujo de aire seco que entra al convertidor
R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.
Fsc: Flujo de gases a la salida del convertidor.

En cada masa del convertidor ocurre la siguiente reaccion quimica.

$0,(9) +30,(g) = S05(g) 2.18

En la reaccion, el didxido de azufre y el trioxido de azufre tienen en una relacion
estequiométrica 1:1; mientras que la relacién estequiométrica del dioxigeno con el didxido
y tridxido de azufre es 1:2. Se sabe que el reactivo limitante es el dioxido de azufre en las
tres masas y la conversion de este se toman como datos del grafico de equilibrio de la
reaccion con respecto a la temperatura, el grafico se muestra en el anexo 2, (King et al.,
2013). Las sustancias que intervienen en el convertidor son el dioxigeno, dinitrogeno,

diéxido de azufre y triéxido de azufre.

Para calcular la transferencia de masa por reaccion quimica se realiza un balance por
componente de cada sustancia que interviene en el convertidor con la ecuacion 2.9. Este

balance también se realiza individual para cada masa.
Balance de energia

A partir de la ecuacion general de balance de energia 2.5 y los despejes de entalpia de la
ecuacion general 2.6 se realiza el balance de energia para la primera masa catalitica del

convertidor.

F ‘T ‘CP + SR
SCr'!l SCr SCr — TSMl 2.19
Fsm1CPsma

Fscr: Flujo de salida de la caldera de recuperacion.
Tscr: Temperatura de salida de la caldera de recuperacion.
CPscr: Capacidad calorifica de salida de la caldera de recuperacion.

Fsmi: Flujo de gases a la salida de la primera masa.
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Tsm1: Temperatura de gases a la salida de la primera masa.
CPswm1: Capacidad calorifica de gases a la salida de la primera masa.
Sr: Calor que se genera por reaccion quimica.

Los valores de flujos, temperaturas y capacidades calorificas se introducen como datos o
fueron calculados previamente. El calor generado por la reaccion quimica se calcula con la

ecuacion general 2.7.

Esta ecuacion se repite para las masas 2 y 3, siendo el flujo de entrada a cada masa, el flujo
de salida de los intercambiadores de calor que se encuentran entre las masas. En el caso de

la cuarta masa el balance de energia se calcula con la siguiente ecuacion:

Fsm3 Tsm3 CPsm3+ FascTascCPasct SR
— = Tg, 2.20
Sc Sc

Fswma: Flujo de gases a la salida de la tercera masa.

Tsms: Temperatura de gases a la salida de la tercera masa.

CPswm3: Capacidad calorifica de gases a la salida de la tercera masa.
Fasc: Flujo de aire seco que entra al convertidor.

Tasc: Temperatura de aire seco que entra al convertidor.

CPasc: Capacidad calorifica de aire seco que entra al convertidor.
Fsc: Flujo de gases a la salida del convertidor.

Tsc: Temperatura de gases a la salida del convertidor.

CPsc: Capacidad calorifica de gases a la salida del convertidor.

Sr: Calor que se genera por reaccién quimica.

Los valores de flujos, temperaturas y capacidades calorificas se introducen como datos o
fueron calculados previamente. El calor generado por la reaccion quimica se calcula con la

ecuacion general 2.7.

A partir de la ecuacién general de balance de energia 2.5 y los despejes de entalpia de la
ecuacion general 2.6 se realizan los balances de energia para los intercambiadores entre las

masas cataliticas del convertidor.
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Fsyv Tsm CPsm + Fagi"Tagi CP4Ei
FsmE - CPsME+ Fasi Tasi* CPasi

= TSME 221

Donde:

Fsm: Flujo de gases a la salida de la masa.

Tsm: Temperatura de los gases a la salida de la masa.

CPswm: Capacidad calorifica de los gases a la salida de la masa.

Faei: Flujo del aire a la entrada del intercambiador.

Taei: Temperatura del aire a la entrada del intercambiador.

CPagi: Capacidad calorifica del aire a la entrada del intercambiador.
Fsme: Flujo de gases enfriados a la salida de la masa.

Tsme: Temperatura de gases enfriados a la salida de la masa.

CPswme: Capacidad calorifica de gases enfriados a la salida de la masa.
Fasi: Flujo del aire a la salida del intercambiador.

Tasi: Temperatura del aire a la salida del intercambiador.

CPasi: Capacidad calorifica del aire a la salida del intercambiador.

Los valores de flujos, temperaturas y capacidades calorificas se introducen como datos o

fueron calculados previamente.
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Torres de enfriamiento

En la figura 2.4 se muestran las corrientes de entrada y salida de las torres de enfriamiento.

Gases de salida del convertidor (Sc)

Aire Seco de entrada (ASe)

s

Aire Seco de salida (ASs)

Gases de salida del enfriador (SE)

Fig 2.4: Diagrama de flujos de las torres de enfriamiento
Balance de energia

A partir de la ecuacion general de balance de energia 2.5 y los despejes de entalpia de la

ecuacion general 2.6 se realiza el balance de energia para la caldera de recuperacion.

Fsc'Tsc' CPsc+ Fape TaAEe ' CPAEe T, 299
— 1SE .
Fsg - CPsp+ Fase'Tase  CPse

Donde:

Fsc: Flujo de gases a la salida del convertidor.

Tsc: Temperatura de gases a la salida del convertidor.

CPsc: Capacidad calorifica de gases a la salida del convertidor.

Faee: Flujo de aire a la entrada de las torres de enfriamiento.

Taee: Temperatura aire a la entrada de las torres de enfriamiento.

CPaee: Capacidad calorifica aire a la entrada de las torres de enfriamiento.

Fse: Flujo de gases a la salida de las torres de enfriamiento.
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Tse: Temperatura de gases a la salida de las torres de enfriamiento.

CPse: Capacidad calorifica de gases a la salida las torres de enfriamiento.
Fase: Flujo de aire a la salida de las torres de enfriamiento.

Tase: Temperatura de aire a la salida de las torres de enfriamiento.

CPase: Capacidad calorifica de aire a la salida de las torres de enfriamiento.

Los valores de flujos, temperaturas y capacidades calorificas se introducen como datos o

fueron calculados previamente.
Torre de absorcion

En la figura 2.5 se muestran las corrientes de entrada y salida de la torre de absorcion.

Gases de cola (Gc)

Acido sulfarico almacenado (ACa)

Gases de salida del enfriador (SE)

. I

Acido sulfarico fuerte (ACf)

Fig 2.5: Diagrama de flujos de la torre de absorcion
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Balance de masa

A partir de la ecuacion general de 2.2 se realiza el balance de masa para la torre de

absorcion.

Fse + Faca + Ri = Facr + Ge 2.23
Donde:

Fsc: Flujo de gases a la salida del convertidor.

Faca: Flujo de &cido sulfurico almacenado.

R;: Transferencia de masa por reaccion quimica.

Fact: Flujo de &cido sulfarico fuerte.

Gc: Gases de cola

Para realizar el balance de la ecuacion 2.23 se calcula previamente el flujo de gases a la
salida de las torres de enfriamiento. El flujo de acido sulfarico almacenado se tiene como
dato, ademaés se sabe que este flujo de &cido tiene una concentracién del 98,3%, el 1,7%
restante es agua. Las corrientes de salida se separan por componentes, por la corriente de
gases de cola se separan el didxido de azufre, trioxido de azufre, dioxigeno, dinitrogeno;

del &cido sulfarico y agua
En la torre de absorcion ocurre la siguiente reaccion quimica.

En la reaccion, los reactantes y el producto tienen una relacion estequiométrica 1:1. Se sabe
que el reactivo limitante es el trioxido de azufre y la conversion de este es del 99,5%. Las
sustancias que intervienen en la torre de absorcion son el didxido de azufre, trioxido de

azufre, dioxigeno, dinitrégeno, agua y acido sulfurico.

Para calcular la transferencia de masa por reaccion quimica se realiza un balance por
componente de cada sustancia que interviene en la torre de absorcion con la ecuacion 2.11.
Para esto se convierten los flujos masicos de acido sulfurico almacenado y del agua a flujos

molares, multiplicandolos por sus respectivas masas molares.
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Balance de energia

A partir de la ecuacion general de balance de energia 2.5 y los despejes de entalpia de la

ecuacion general 2.6 se realiza el balance de energia para la torre de absorcion.

Fsg'Tsg'CPsg+Faca'Taca’CPacat SR _ TS 295
FacfCPacsr+ Fge'CPge

Fse: Flujo de gases a la salida de las torres de enfriamiento.

Tse: Temperatura de gases a salida de las torres de enfriamiento.

CPse: Capacidad calorifica de gases a salida de las torres de enfriamiento.

Faca: Flujo de &cido almacenado a la entrada de la torre de absorcion.

Taca: Temperatura de acido almacenado a la entrada de la torre de absorcion.
CPaca: Capacidad calorifica de acido almacenado a la entrada de la torre de absorcion.
Fact. Flujo de &cido fuerte a la salida de la torre de absorcion.

CPact: Temperatura de acido fuerte a la salida de la torre de absorcion.

Foc: Flujo de gases de cola a la salida de la torre de absorcion.

CPgc: Temperatura de gases de cola a la salida de la torre de absorcion.

TS: Temperatura de salida de la torre de absorcion (acido fuerte y gases de cola).
Sr: Calor que se genera por reaccién quimica.

2.2.3 Creacion de funciones en MATLAB

Para la obtencién del modelo en MATLAB se crean funciones en este, para hacer méas

comodo el trabajo con las ecuaciones de balance y energia.

e function m=MM

Masa molar de cada componente (kg/kmol) expresada en forma de vector.
e function cPc = cPv(T)

Para calcular el calor especifico (cPc) de cada componente (kJ/kmol °C) expresado en

forma de vector es necesario introducir la temperatura.
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e function cPt = cP(CE)

Para calcular el calor especifico (cPt) de una corriente (kJ/kmol °C) es necesario introducir

la corriente de entrada
e function CS = psicrometria(CE, Humedad)

Para calcular un flujo molar de aire seco (CS), es necesario introducir el flujo mésico de
aire huimedo (CE) vy la fraccion de humedad

e function CS = mezclador(CE1, CE2)

Para calcular las variables de una corriente de salida (CS) de un mezclador, es necesario

introducir las corrientes de entradas (CE1 y CE2)
e function [CS1, CS2] = divisor(CE, fracCS1)

Para calcular las variables de dos corrientes de salida (CS1 y CS2) de un divisor, es
necesario introducir la corriente de entrada (CE) y la fraccion del flujo (fracCS1) que se

sale por la primera corriente de salida
e function [CS1, CS2] = separador(CE, fracCS1)

Para calcular las variables de dos corrientes de salida (CS1 y CS2) de un divisor, es
necesario introducir la corriente de entrada (CE) y un vector por componentes de fracciones

de separacién (fracCS1) de la corriente de entrada a salir por la primera corriente de salida
¢ function CS = react_conv(CE, Estq, Lim, Conv, Qperd)

Para calcular las variables de una corriente de salida (CS) de un reactor, es necesario
introducir la corriente de entradas (CE), un vector por componentes de coeficientes
estequiométricos (Estq) de la siguiente manera: positivo para reaccionante, negativo para
producto, cero para inerte. También es necesaria la posicion que ocupa el reactivo limitante
en la lista de componentes (Lim), la fraccion de conversion (Conv) y el calor perdido en la

reaccion (Qperd), este ltimo dato se puede omitir si no existen pérdidas al medio.

39



¢ function CS = interc(CE, Q)

Para calcular la corriente de salida (CS) de un intercambiador de calor es necesario
introducir la corriente de entrada (CE) y el calor intercambiado (kJ/h o kW * 3600 s/h), de
la siguiente manera: positivo para enfriador y negativo para calentador.

e function Conv = equil2conv(CE, dT)

Para calcular la conversion (Conv) de la reaccion de equilibrio SOz(g)+%02(g) =

S05(g) es necesario introducir la corriente de entrada (CE) y la diferencia de temperatura

(dT) entre la temperatura de entrada y la temperatura media.
¢ function CS = mol2masa(CE)

Para transformar una corriente (CE) de molar a masica (CS). Calcula el flujo masico y las

composiciones masicas.
¢ function CS = comp2flujo(CE)

Para calcular el flujo por componentes (molar o masico) de una corriente (CS), es necesario
introducir la corriente de entrada (CE).

2.3.4 Implementacion de los balances en MATLAB

El primer paso para implementar los balances en MATLAB es definir las corrientes de
datos con las variables temperatura (T), presion (P), flujo (F) y la variable composicién
(Comp) en forma de vector, respetando el orden que previamente se le asigna a los
componentes. Para definir las corrientes se usa la function struct, la cual es una function
nativa de MATLAB. Las corrientes de datos son: el aire humedo total (Aht), el azufre que

entra al horno (S) y el &cido sulfdrico almacenado (ACa).

Para calcular el flujo molar de aire seco total (Ast) se utiliza la function psicrometria,
entrandole de datos la corriente de aire hiumedo total (Aht) y la fraccion de humedad. Luego
la corriente de aire seco total (Ast) se divide en las corrientes de aire seco que entra al
horno (Ash) y de aire seco que entra al convertidor (Asc), esto se realiza con la function
divisor, entrandole de datos la corriente de aire seco total (Ast) y la fraccion del flujo que
sale hacia el horno.
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Antes de entrar al horno se mezclan las corrientes de azufre (S) y de aire seco que entra al
horno (Ash), esto se realiza con la function mezclador, dando como resultado solo una
corriente de entrada al horno (EH). El objetivo de este mezclador es tener una sola corriente
de entrada al horno, lo cual facilita el trabajar con el reactor en MATLAB. Para calcular la
corriente de salida del horno (SH) se utiliza la function react_conv, entrandole de datos la
corriente de entrada al horno (EH), los valores estequiométricos de la reaccién, la posicion
que ocupa el azufre en el vector y la conversion en fraccion y las pérdidas de calor también
en fraccion. Al pasar por la caldera, los gases disminuyen su temperatura. Para calcular la
temperatura a la salida de la caldera (SCR) se utiliza la function interc, entrandole de datos

la corriente de salida del horno (SH) y el calor intercambiado.

Para calcular la conversion en cada masa del convertidor, se utiliza la function react_conv,
entrandole a la primera masa como dato la corriente de salida de la caldera (SCR), los
valores estequiométricos de la reaccion, la posicion que ocupa el dioxido de azufre en el
vector y la conversion en forma de fraccion. Para calcular la conversion de cada masa se
utiliza la function equil2conv, entrandole de datos la corriente de entrada y el aumento de
temperatura hasta llegar a la temperatura media. Esto da como resultado la corriente de
salida de la masa uno (SM1). Al salir de la primera masa, los gases pasan por un
intercambiador de calor para disminuir su temperatura. Parca calcular la temperatura a la
salida del intercambiador (SM1E) se utiliza la function interc, entrandole de datos la
corriente de salida de la primera masa (SM1) y el calor intercambiado. Para las masas dos y
tres se realiza el mismo procedimiento de la masa uno. En la salida de la tercera masa no
hay intercambiador, por lo que la corriente de salida de la tercera masa (SM3) entra a la
cuarta masa. Las corrientes de salida de la masa tres (SM3) y aire seco que entra al
convertidor (ASc) se mezclan usando la function mezclador, esto da como resultado la
corriente de entrada a la masa cuatro (EM4). Para la masa 4 se utiliza la function
react_conv entrandole como dato la corriente de salida de entrada de la cuarta masa (EM4),
los valores estequiométricos de la reaccion, la posicion que ocupa el dioxido de azufre en el
vector, la conversion en forma de fraccién y la function equil2conv para calcular la
conversion de la masa. La corriente de salida de la cuarta masa (Sc) es la corriente producto

del convertidor en general.
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En la salida del convertidor se encuentran las torres de enfriamiento, para calcular la
temperatura a la salida las torres de enfriamiento (SE) se utiliza la function interc,
entrandole de datos la corriente de salida del convertidor (SM4) y el calor intercambiado.
Para la entrada de la torre de absorcion se utiliza la function mezclador con la corriente de
salida de las torres de enfriamiento (SE) y la corriente de &cido sulfarico almacenado
(ACa). La salida de este mezclador es la corriente de entrada a la torre de absorcion (ETA).
Para calcular la corriente de salida de la torre de absorcién (STA) se utiliza la function
react_conv entrandole de datos la corriente de entrada a la torre de absorcion (ETA), los
valores estequiométricos de la reaccion, la posicion que ocupa el trioxido de azufre en el
vector y la conversion en forma de fraccion. Para la salida de la torre de absorcion se utiliza
la function separador, entrandole como datos la corriente de salida de la torre de absorcion
(STA) y un vector por componentes de fracciones de separacion de la corriente de gases de
cola (GC), este divisor da como resultado la corriente acido fuerte (AF) y la corriente de

gases de cola (GC) que se expulsan por la chimenea.
2.3 Validacion del modelo de simulacion

Para la validacion del modelo de simulacion es necesario realizar el ajuste del modelo al

caso hase.

Para realizar el ajuste del modelo se divide la planta en tres etapas, la primera etapa
correspondiente a la obtencion de didxido de azufre, la segunda etapa correspondiente a la
obtencion de trioxido de azufre y la tercera etapa correspondiente a la obtencion de acido
sulfarico. Teniendo en cuenta lo anterior se definen tres puntos o corrientes para realizar el

estudio:

Punto 1: Corriente de salida de la etapa de obtencién de didxido de azufre (salida del

horno)

Punto 2: Corriente de salida de la etapa de obtencion de trioxido de azufre (salida del

convertidor)

Punto 3: Corriente de salida de la etapa de obtencién de acido sulfurico (salida de la torre

de absorcion)
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A partir de estos resultados, se realiza un andlisis comparativo de las variables:
temperatura, flujo y composicion del componente de interés en cada una de las corrientes

antes mencionadas.

Como criterio de comparacion se toma el error relativo menor que 10% entre los resultados
de la simulacién y las condiciones de disefio. Esto permitira definir la confiabilidad del

modelo para predecir y estudiar la operacion de la planta.

La expresion para calcular el error relativo es la siguiente:

Erel — Xdiseiio —Xcalculada 226
X aicns
disefio

2.4 Evaluacion del proceso de converson de didxido de azufre en el

convertidor

El gas de alimentacion al convertidor debe entrar en los lechos del catalizador a la
temperatura de fusién (activacion) o por encima de ella. De lo contrario, el gas se enfria y

solidifica (desactivacion) el catalizador, evitando la oxidacién del SO..

El rango de temperatura debe variar entre 400 y 600 °C para favorecer la oxidacion del
dioxido de azufre. A 400 °C se acelera la reaccion, temperatura a la cual el pentoxido de
vanadio se funde y forma una capa fundida sobre los poros del sustrato. A 600 °C se vuelve

inactivo cuando la fase fundida reacciona con el sustrato y bloquea los poros.

Para el proceso objeto de estudio se varia la temperatura de entrada de los gases al
convertidor para evaluar su influencia sobra la conversion en cada masa catalitica con el
objetivo de verificar el comportamiento que propone la bibliografia y establecer las

condiciones que permitan el incremento de la conversion.
Conclusiones parciales

1. Para la validacion del modelo de simulacion se propone utilizar las corrientes de salida
de cada etapa del proceso de produccién de acido sulfarico como puntos de referencia
para el ajuste del caso base.

2. Se realizan andlisis de sensibilidad variando las corrientes de entrada al proceso para

comprobar la respuesta del mismo ante los cambios.
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3. Lavariacion de la temperatura de entrada a cada masa catalitica del convertidor permite
modificar la conversion de equilibrio para estudiar el comportamiento de los flujos de
SO y SOz del gas producto del convertidor.
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CAPITULDO III: Analisis de Resultados

En este capitulo se presentan los resultados que se obtiene al aplicar las metodologias para

la obtencion y validacion del modelo y a su vez el analisis de sensibilidad del modelo

obtenido de la planta de produccion de acido sulfurico.

3.1 Resultados del modelo de simulacion

A partir de la implementacion de los balances realizados en la planta se obtiene el modelo

de simulacion que se muestra en el anexo 3.

Como resultado del modelo de simulacion se presentan la caracterizacion de las corrientes

del proceso en las siguientes tablas:

Tabla 3.1 Temperaturas y flujos masicos de las corrientes del proceso.

Nombre de las corrientes Tem?oeé;;ltura Flujo masico (kg/h)
Azufre a la entrada del horno (S) 140,00 546
Aire himedo total de la planta (AHt) 50,00 211110
Aire seco a la entrada del horno (ASh) 50,00 5993
Gases a la salida del horno (Gh) 775,07 6 539
Gases a la salida de la caldera de recuperacion 41512 6539
(Cn)
Salida de masa 1 del convertidor(SM1) 650,82 6 539
Salida del primer intercambiador de calor del
convertidor(SM1E) 430,02 6539
Salida de masa 2 del convertidor(SM2) 510,82 6 539
Salida del segundo intercambiador de calor del
convertidor(SM2E) 440,01 6539
Salida de masa 3 del convertidor(SM3) 450,01 6 539
Aire seco a la entrada del convertidor (ASc) 50,00 2 568
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Gases de salida del convertidor (Sc) 379,41 9108

Gases de salida de las torres de enfriamiento

(SE) 220,01 9108
Acido sulfurico almacenado (ACa) 70,00 128 170
Gases de cola (GC) 69,93 7770
Acido sulfurico fuerte (ACf) 69,93 129 510

Como se aprecia en la tabla 3.1, el proceso requiere 546 kg/h de azufre (S) y 8 561 kg/h de
aire seco (AS) dividido el 70 % en el horno (ASh) y el 30 % en el convertidor (ASc); para
lograr la produccion de 129 510 kg/h de acido sulfurico fuerte (ACf) en la torre de
absorcion. Se observa la alta temperatura a la que salen los gases del horno (Gh) y la
necesidad de usar una caldera de recuperacion para disminuir esta temperatura para el
correcto trabajo de los siguientes equipos de la planta, ademas de recuperar el calor que
pierden los gases en la produccion de vapor. Se cuantifican el flujo de emisiones a la
atmasfera de los gases de cola con un valor de 7 770 kg/h.

Tabla 3.2 Composicion molar de cada componente en las corrientes del proceso.

Composicién molar de cada componente (%0)

Nombre de las corrientes O2 N2 H20 S SO2 SOz H2S04
Azufre a la entrada del horno (S) 0 0 0 100 0 0 0
Aire himedo total de la planta (AHt) 20.1 75.54 4.37 0 0 0 0
Aire seco a la entrada del horno (ASh) 21.00 79.00 0 0 0 0 0
Gases a la salida del horno (Gh) 12.80 79.00 0 0 8.20 0 0

Gases a la salida de la caldera de

recuperacion (Cr) 12.80 79.00 0 0O 820 O 0

Salida de masa 1 del convertidor

(SM1) 10.39 81.18 0 0 290 5.53 0
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Salida del primer intercambiador de

calor del convertidor (SM1E) 10.39 81.18 0 0 230 553 0
Salida de masa 2 del convertidor

(SM2) 9.72 81.79 0 0 143 7.07 0
Salida del segundo intercambiador de

calor del convertidor (SM2E) 9.72 81.79 0 0 143 707 0
Salida de masa 3 del convertidor 9.45 82.04 0 0 083 7.69 0
(SM3)

Aire seco a la entrada del convertidor 91.00 79.00 0 0 0 0 0
(ASc)

Gases de salida del convertidor (Sc) 12.79 81.30 0 0 0.09 5.82 0
Gasgs d_e salida de las torres de 12.79 81.30 0 0 009 582 0
enfriamiento (SE)

Acido sulfdrico almacenado (ACa) 0 0 8.1 0 0 0 91.39
Gases de cola (GC) 13.58 86.30 0 0 0.09 0.03 0
Acido sulfarico fuerte (ACf) 0 0 1.45 0 0 0 98.55

En la tabla 3.2 se aprecia como a medida que transcurre el proceso disminuye la
concentracion molar de dioxigeno debido al uso de este como reaccionante en todas las
reacciones de la planta, por lo que es necesario el aumento de dioxigeno con la entrada de
aire seco al convertidor (ASc). Se puede observar también como en la torre de absorcién se
separan el acido sulfarico y el agua en la corriente de acido sulfurico fuerte (ACf), de los
gases que se expulsan a la atmosfera (GC) por la chimenea. Se verifica que las
concentraciones de dioxido de azufre y trioxido de azufre son altas a la salida del horno y
del convertidor respectivamente, debido a que estas son productos de las reacciones que
ocurren en esos equipos; mientras que en el convertidor y la torre de absorcién disminuyen
las concentraciones de didxido de azufre y tridxido de azufre respectivamente porque son
reaccionantes. Estos compuestos estan presentes en la corriente de gases (GC) que se

expulsan a la atmosfera, por lo que a menor composicion de los mismos en dicha corriente
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significa una mayor eficiencia de la planta, debido a que reacciona méas cantidad de estos

convirtiéndose en productos.
3.2 Validacion del modelo de simulacion a través del ajuste del caso base

Con la informacion de los balances de materia y energia se pueden analizar y comparar las
condiciones de disefio y las que se obtienen en la simulacion. Se determina el error que se
comete al estudiar el sistema con el modelo disefiado. Lo que permite definir la precision

del modelo para predecir y estudiar la operacion del proceso.

En la Tabla 3.3 se muestran los resultados del ajuste del modelo correspondiente a la
primera etapa de obtencion del didxido de azufre, donde se realiza un anélisis de diferentes
parametros de operacion en la corriente de salida de esta etapa (Punto 1).

Tabla 3.3 Analisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros obtenidos por el modelo en el
Punto 1

Corriente de salida del horno

Variables MATLAB  arametrosde  Error
operacion (%)
Flujo de gas (kg/h) 6 539,41 6 508,69 0,47
Temperatura (°C) 775,07 748,75 3,52
Composicion masica del dioxido de
16,70 16,80 0,60

azufre (%)

En la Tabla 3.3 se aprecia que los errores que se cometen al simular la etapa de horno no
superan el valor de 5% comparado con las condiciones de operacion, lo cual demuestra que

el modelo representa adecuadamente la etapa de obtencion de dioxido de azufre.

En la Tabla 3.4 se muestran los resultados del ajuste del modelo correspondiente a la
segunda etapa del proceso, que corresponde a la obtencién de trioxido de azufre, donde se
realiza un andlisis de diferentes parametros de operacion en la corriente de salida del
convertidor (Punto 2).

Tabla 3.4. Analisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros obtenidos por el modelo en el
Punto 2
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Corriente de salida del convertidor

Variables MATLAB Farametrosde — Error
operacion (%)
Flujo de gas (kg/h) 9107,83 9 970,40 8,65
Temperatura (°C) 379,41 359,00 5,69
Composicion masica del trioxido de
14,77 13,50 9,41

azufre (%)

En la Tabla 3.4 se aprecia que los errores que se cometen al simular el convertidor no
superan el valor de 10% comparado con las condiciones de operacion, lo cual demuestra

que el modelo representa adecuadamente la etapa de obtencion de triéxido de azufre.

En la Tabla 3.5 se muestra los resultados del ajuste del modelo correspondiente a la tercera
etapa de obtencion de &cido sulfdrico, donde se realiza un andlisis de diferentes pardmetros
de operacion en la corriente de salida de la torre de absorcion (Punto 3).

Tabla 3.5. Andlisis comparativo entre los parametros de disefio y los parametros obtenidos por el modelo
(Punto 3)

Corriente de salida de la torre de absorcion

Variables MATLAB  Farametrosde  Error
operacion (%)
Flujo de liquido (kg/h) 129 528,45 129 437,42 0,07
Temperatura (°C) 69,93 81,00 13,67
Composicion masica del acido
98,55 98,55 0

sulfarico (%)

En la Tabla 3.5 se aprecia que los errores que se cometen al simular no superan el valor de
un 1% en el caso del flujo de liquido y composicion maésica del acido comparado con las

condiciones de operacion. En el caso de la temperatura, el error es ligeramente superior al
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10% y no afecta el ajuste del general del modelo. Se sugiere para la continuidad de la

investigacion, se perfile el ajuste de esta variable.

Se puede decir que el modelo de simulacién obtenido se ajusta al caso base debido a que en
la mayoria de las variables se obtienen valores de errores por debajo del 10 % para las tres

etapas en las que se subdivide el proceso.

3.3 Andlisis de sensibilidad del modelo de simulacion de la planta de

produccion de &cido sulfarico

Una vez que se comprueba el ajuste del modelo al caso base se realiza el andlisis de
sensibilidad del modelo para comprobar la respuesta del mismo ante los cambios que se
producen.

Estudio 1: Relacion entre el flujo de azufre liquido alimentado al horno y la composicion
masica de dioxido de azufre (SOz) de la corriente de salida del horno.

Composicion masica de SO2 vs Flujo de azufre
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Figura 3.1 Comportamiento de la composicion masica de dioxido de azufre ante un cambio en el flujo de
alimentacion de azufre.

En la figura 3.1 se puede apreciar que a medida que aumenta el flujo de azufre liquido
aumenta la composicion de didxido de azufre a la salida del horno. Este comportamiento es

el esperado porque se tiene mayor cantidad de diéxido de azufre en la salida del horno.
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Estudio 2: Relacién entre el flujo de aire seco alimentado al horno y temperatura de la

corriente gaseosa de salida del horno.

Temperatura de salida del horno vs Flujo de aire seco
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Figura 3.2 Comportamiento de la temperatura de los gases a la salida del horno ante un cambio en el flujo de
alimentacion de aire seco.

Como se observa en la figura 3.2 al aumentar el flujo de aire seco que entra al horno
disminuye la temperatura del gas de salida. Esto se debe a que el flujo de aire es mucho
mayor que el flujo de azufre de entrada, a la vez que su temperatura es menor, como

consecuencia el aire en exceso absorbe el calor de combustién del azufre.
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Estudio 3: Relacion entre el flujo de aire seco alimentado al horno y la composicion

masica de dioxido de azufre (SO.) de la corriente de salida del horno.
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Figura 3.3 Comportamiento de la composicion masica de dioxido de azufre ante un cambio en el flujo de
alimentacion de aire seco.

Como se muestra en la figura 3.3 al aumentar el flujo de aire que entra al horno disminuye
la composicion mésica de dioxido de azufre en el gas de salida. EI aumento de aire conlleva
al aumento del flujo de oxigeno al proceso. La relacion estequiométrica de oxigeno y
diéxido de azufre en la ecuacion de combustion del azufre es 1:1 lo cual implica que el
consumo de 1 kmol de O, produce 1 kmol de SO,. Para que la relacion entre estos dos
compuestos se mantenga constante es necesario que al aumentar la cantidad de uno de ellos
debe disminuir la del otro. Por tanto en la figura se evidencia el comportamiento adecuado

entre estas variables.
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Estudio 4: Relacion entre el flujo de &cido sulfarico alimentado a la torre de absorcion y la

temperatura del acido fuerte en la salida.

Temperatura de acido fuerte vs Flujo de acido
almacenado
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Figura 3.4 Comportamiento de la temperatura del &cido sulfurico fuerte en la salida de la torre de absorcion
ante un cambio en el flujo de alimentacion de acido almacenado.

Como se observa en la figura 3.4 al aumentar el flujo de acido que entra a la torre de
absorcion disminuye la temperatura del acido fuerte de salida. Esto se debe a que el flujo de
acido almacenado es mucho mayor que el flujo de gases de entrada, a la vez que su
temperatura es menor, como consecuencia el acido en exceso mantiene su temperatura de
entrada préacticamente igual.
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Estudio 5: Relacion entre el flujo de la corriente de alimentacion de &cido sulfurico a la

torre de absorcién y la composicién masica del &cido fuerte en la salida.

Composicion de acido fuerte vs Flujo de &cido
almacenado
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Figura 3.5 Comportamiento de la composicién de acido sulfurico fuerte de la corriente de salida ante un
cambio en el flujo de la corriente de alimentacion de &cido sulfarico a la torre de absorcion.

En la figura 3.5 se muestra como a medida que aumenta el flujo de acido sulfurico de
almacenamiento disminuye la composicion del acido sulfarico fuerte que sale de la torre de
absorcion. Esto se debe a que en este equipo lo que ocurre es la absorcion del SOz en el
agua contenida en el acido sulfarico de almacenamiento, si el flujo de SOz que es la
sustancia que se transfiere se mantiene constante y el de acido que es la sustancia
disolvente aumenta trae como consecuencia la dilucion del acido producto final y por tanto

se obtiene un &cido débil, de baja concentracion.

A modo de conclusion se puede decir que el modelo de simulacion que se obtiene
representa adecuadamente la planta de produccion de acido sulfurico objeto de estudio
debido a que la validacion se realiza de forma correcta pues los errores cometidos entre las
variables de operacion y las variables de simulacion no superan el 10% y los analisis de
sensibilidad realizados responden de manera esperada y acertada ante los cambios que se

producen.
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3.4 Evaluacién del proceso de conversion de dioxido de azufre a tridéxido
de azufre en el convertidor
Caso base:

A continuacion se muestra para el caso base de estudio el comportamiento de diferentes

variables en el convertidor para evaluar el rendimiento de este
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Figura 3.6 Conversion de cada masa del convertidor ante la influencia de la temperatura media de cada masa.

En la figura 3.6 se observa que al aumentar la temperatura media de cada masa catalitica
disminuye la conversion de reaccion para la misma. Se aprecia que existe un
comportamiento similar para la relacion de estas variables en cada masa del convertidor,
existiendo una pequefia diferencia en la curva de la cuarta masa con respecto a las tres
anteriores. En temperaturas entre 350 °C y 550 °C, un cambio de temperatura no implica
una variacion significativa de los valores de conversion, mientras que para temperaturas por
encima de 550 °C ya existen cambios apreciables de la conversion con respecto a la

temperatura
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Figura 3.7 Comportamiento de la conversion en el convertidor ante el cambio de la fraccion molar de didxido
de azufre de entrada y el cambio de la fraccion molar de dioxigeno de entrada.

En la figura 3.7 se aprecia la influencia de la fraccion molar de SOz y Oz en la corriente de
alimentado al convertidor sobre la conversion de equilibrio en este equipo. Las menores
conversiones se obtiene para los mayores porcentajes de SO2 y menores porcentajes de
oxigeno mientras que el mayor valor de conversion se obtiene para los mayores porcentajes
de ambos componentes en la corriente de alimentacidén. Para los menores valores de
oxigeno, una disminucion de SO2 incrementa apreciablemente la conversion mientras que
para altos valores de oxigeno no existe una variacion apreciable de la conversion con la
disminucion de SO2. Para bajos porcentajes de SO2 no hay un incremento apreciable de la
conversion con el incremento de la cantidad de oxigeno mientras que para altos valores de
SO2 si existe una apreciable variacion de la conversion con el incremento de la cantidad de
oxigeno. Se puede concluir que al disminuir la relacion O./SO; del gas, manteniendo
constante el oxigeno a bajas concentraciones y aumentando el SO, o manteniendo el SO; a
altas concentraciones y disminuyendo el oxigeno, se reduce potencialmente la eficiencia de

oxidacion del SO» catalitico.

56



Conversion en el equilibrio (&F)

1k I I I I I I .
i

09} T .
08} ! y
07} - ’
06} -
05} .
04} B
03F ; -
02F .
01} ]
: . . 1 1 , .

200 300 200 500 600 700 800 300

Temperatura media de la masa (C)

Figura 3.8 Comportamiento de la conversion en el equilibrio con respecto al camino de calentamiento y
enfriamiento en el convertidor para el caso base.

La figura 3.8 describe las ventajas de utilizar varias masas cataliticas para incrementar la
conversion en la oxidacion de dioxido de azufre. La oxidacion del didxido de azufre
aumenta con el paso por cada masa. La figura muestra, sin embargo, que la adicion de una
cuarta masa probablemente no seria necesaria por la poca produccion de trioxido de azufre
y por tanto, de la produccién de acido sulfarico. Sin embargo merece la pena desde el punto
de vista de la minimizacién de las emisiones de didxido de azufre ya que este pasa intacto a
través de la torre de absorcion en la produccion de acido sulfurico.

De la figura 3.8 se obtienen los siguientes resultados:



Tabla 3.6. Comportamiento de la conversidn con respecto a las temperaturas de entrada y salida de cada masa

catalitica para el caso base

Corrientes Temperatura Conversion (%) Conversion Conversion total
(©) acumulada (%) (%)

EM1 415,12

65,6 65,6
SM1 655,14
EM2 430,02

51,16 83,22
SM2 588,03

98,56

EM3 440,01

41,83 90,29
SM3 550,14
EM4 425,36

85,16 98,56
SM4 448,79

En la tabla 3.6 se aprecia que en el caso base la conversiéon total es de 98,56 % de los 17,04
kmol/h de didxido de azufre que se alimentan al convertidor en la corriente de gases que
salen de la caldera de recuperacion. Dando como resultado a la salida del convertidor 15,62
kg/h (0,2439 kmol/h) de didxido de azufre y 1 345,02 kg/h (16,80 kmol/h) de tridéxido de

azufre.
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Caso de estudio 1: Comportamiento de la conversion en el equilibrio con respecto al
camino de calentamiento y enfriamiento en el convertidor para un aumento de temperatura

de entrada a cada masa hasta 500 °C.
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Figura 3.9 Comportamiento de la conversion en el equilibrio con respecto al camino de calentamiento y
enfriamiento en el convertidor para un aumento de la temperatura de entrada a cada masa hasta 500 °C.

En el grafico 3.9 se aprecia como al aumentar la temperatura de entrada a cada masa,
disminuye la conversion en las mismas con respecto al caso base. Resultado que a pesar de
ser negativo coincide con lo que se reporta en la bibliografia. Los resultados del grafico se

muestran a continuacion:
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Tabla 3.7. Comportamiento de la conversidn con respecto a las temperaturas de entrada y salida de cada masa

catalitica para un aumento de la temperatura de entrada a cada masa hasta 500 °C.

. . Conversion Conversion total
0,
Corrientes Temperatura (C) Conversion (%) acumulada (%) (%)
EM1 500,00
40,74 40,74
SM1 740,43
EM2 500,00
32,56 60,04
SM2 673,81
89,75
EM3 500,00
27,68 71,18
SM3 635,70
EM4 500,00
64,45 89,75
SM4 553,16

En la tabla 3.7 se aprecia que en caso de aumentar la temperatura de entrada de cada masa
hasta 500 °C, la conversion total disminuye hasta de 89,75 % de los 17,04 kmol/h de
diéxido de azufre que se alimentan al convertidor en la corriente de gases que salen de la
caldera de recuperacion. Dando como resultado a la salida del convertidor 111,86 kg/h
(1,7462 kmol/h) de dioxido de azufre y 1 224,74 kg/h (15,30 kmol/h) de trioxido de azufre.

Con estos resultados se estima un aumento de 96,24 kg/h del didxido de azufre en la salida
del convertidor, representando un 615,94 % mas de didxido de azufre que se emite a la
atmosfera con respecto al caso base. Mientras que la produccién de trioxido de azufre

disminuye en 120,27 kg/h, lo cual representa una disminucion del 8,94 % de la produccion.
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Caso de estudio 2: Comportamiento de la conversion en el equilibrio con respecto al
camino de calentamiento y enfriamiento en el convertidor para una disminucion de

temperatura de entrada a cada masa hasta 400 °C.
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Figura 3.10 Comportamiento de la conversién en el equilibrio con respecto al camino de calentamiento y
enfriamiento en el convertidor para una disminucion de la temperatura de entrada a cada masa hasta 400 °C.

En el gréafico 3.10 se aprecia como al disminuir la temperatura de entrada a cada masa,
aumenta la conversion en las mismas con respecto al caso base. Resultado beneficioso y
que ademas coincide con lo que se reporta en la bibliografia. Los resultados del gréafico se

muestran a continuacion:
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Tabla 3.8. Comportamiento de la conversién con respecto a las temperaturas de entrada y salida de cada masa

catalitica para una disminucion de la temperatura de entrada a cada masa hasta 400 °C.

Conversién

Corrientes Temperatura (C) Conversion (%) -\~ (%)

Conversion total (%)

EM1 400,00

70,01 70,01
SM1 639,52
EM2 400,00

60,45 88,14
SM2 562,49

99,40

EM3 400,00

53,81 94,56
SM3 514,23
EM4 400,00

88,91 99,4
SM4 411,10

En la tabla 3.8 se aprecia que en caso de disminuir la temperatura de entrada de cada masa
hasta 400 °C, la conversion total aumenta hasta de 99,40 % de los 17,04 kmol/h de dioxido
de azufre que se alimentan al convertidor en la corriente de gases que salen de la caldera de
recuperacion. Dando como resultado a la salida del convertidor 6,58 kg/h (0,1028 kmaol/h)
de dioxido de azufre y 1 356,31 kg/h (16,94 kmol/h) de tridéxido de azufre.

Con estos resultados se estima una disminucion de 9,04 kg/h del diéxido de azufre en la
salida del convertidor, representando un 57,85 % menos de dioxido de azufre que se emite
a la atmdsfera con respecto al caso base. Mientras que la produccién de tridxido de azufre

aumenta en 11,30 kg/h, lo cual representa un aumento del 0,84 % de la produccién.

Caso de estudio 3: Comportamiento de la conversion en el equilibrio con respecto al
camino de calentamiento y enfriamiento en el convertidor para una disminucion de

temperatura de entrada a cada masa hasta 380 °C.

Eriksen et al. (1995) , King et al. (2013) y Pathak et al. (2019) entre otros autores,
recomiendan que la temperatura de entrada a cada masa se encuentre en el rango de 400 y
600 °C. Debido a que en temperaturas bajas el pentoxido de vanadio se funde y forma una
capa fundida sobre los poros del sustrato y a altas temperaturas se vuelve inactivo cuando la

fase fundida reacciona con el sustrato y bloquea los poros. Un estudio realizado por Del
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Solar (2016), demuestra que hasta 380 °C, todavia funcionan correctamente las masas de

pentoxido de vanadio. Es por esto que se utiliza como referencia para este caso de estudio.

Conversion en el equilibrio (cpE)
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Figura 3.11 Comportamiento de la conversidn en el equilibrio con respecto al camino de calentamiento y

enfriamiento en el convertidor para una disminucion de la temperatura de entrada a cada masa hasta 380 °C.

En el gréafico 3.11 se aprecia como al disminuir la temperatura de entrada a cada masa,

aumenta la conversion en las mismas con respecto al caso base. Resultado beneficioso y

que ademas coincide con lo que se reporta en la bibliografia. Los resultados del gréafico se

muestran a continuacion:
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Tabla 3.9. Comportamiento de la conversién con respecto a las temperaturas de entrada y salida de cada masa

catalitica para una disminucion de la temperatura de entrada a cada masa hasta 380 °C.

Corrientes Temperatura (C) Conversion (%)

Conversion
acumulada (%)

Conversion total (%)

EM1
SM1
EM2
SM2
EM3
SM3
EM4
SM4

380,00
619,76
380,00

538,1
380,00
487,72
380,00
385,05

75,52

66,59

60,09

95,94

75,52

91,82

96,76

99,74

99,74

En la tabla 3.9 se aprecia que en caso de disminuir la temperatura de entrada de cada masa
hasta 380 °C, la conversion total aumenta hasta de 99,74 % de los 17,04 kmol/h de dioxido

de azufre que se alimentan al convertidor en la corriente de gases que salen de la caldera de

recuperacion. Dando como resultado a la salida del convertidor 1,72 kg/h (0,0269 kmol/h)

de dioxido de azufre y 1 362,75 kg/h (17,02 kmol/h) de tridéxido de azufre.

Con estos resultados se estima una disminucion de 13,90 kg/h del diéxido de azufre en la

salida del convertidor, representando un 88,97 % menos de dioxido de azufre que se emite

a la atmdsfera con respecto al caso base. Mientras que la produccién de tridxido de azufre

aumenta en 17,73 kg/h, lo cual representa un aumento del 1,32 % de la produccién.

Conclusiones parciales

1. El modelo de simulacién que se obtiene se ajusta al caso base con errores que no superan

el 10% en variables como flujo, temperatura y composicion en las diferentes etapas del

proceso de produccion de &cido sulfdrico.

2. El modelo de simulacion responde adecuadamente ante cambios en las corrientes de

entrada al proceso.

3. Para el caso base que se analiza la conversion total de dioxido de azufre es de 98,56 %
obteniéndose a la salida del convertidor 15,62 kg/h (0,2439 kmol/h) de dioxido de azufre
y 1 345,02 kg/h (16,80 kmol/h) de trioxido de azufre.
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4. Con el incremento de la temperatura de entrada de cada masa hasta 500 °C, la conversion
total de disminuye hasta de 89,75 %, dando como resultado a la salida del convertidor un
incremento de un 615,94 % de didxido de azufre que se emite a la atmdsfera con
respecto al caso base, mientras que la produccion de tridxido de azufre disminuye en
120,27 kg/h, lo cual representa una disminucion del 8,94 % de la produccion.

5. Una disminucion de la temperatura de entrada de cada masa hasta 380 °C conlleva a que
la conversion total de didxido de azufre aumente hasta de 99,74 % representando un
88,97 % menos de dioxido de azufre que se emite a la atmosfera con respecto al caso
base, mientras que la produccion de triéxido de azufre aumenta en 17,73 kg/h, lo cual
representa un incremento de 1,32 % de la produccion.

6. En la evaluacion del proceso de conversion de didxido de azufre a trioxido de azufre en
el convertidor se comprueba que disminuyendo la temperatura de entrada a cada masa
catalitica aumenta la conversion de dioxido de azufre, disminuyen las emisiones de

dioxido de azufre a la atmdsfera y aumenta la produccion.
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CONCLUSIONES

1. En la evaluacion del convertidor se comprueba que disminuyendo la temperatura de
entrada de los gases a cada masa catalitica del convertidor, se logra aumentar la
conversion de didxido de azufre, una reduccién de las emisiones de este compuesto el
aumento de la produccion de trioxido de azufre, por lo que se valida la hipotesis

2. Se valida el modelo de simulacion que se obtiene con errores que no superan el 10% y
comprobando que el mismo responde de manera acertada ante los cambios que se
producen.

3. Una disminucion de la temperatura de entrada de cada masa hasta 380 °C conlleva a que
la conversion total de didxido de azufre aumente hasta de 99,74 % representando un
88,97 % menos de dioxido de azufre que se emite a la atmodsfera con respecto al caso
base, mientras que la produccién de triéxido de azufre aumenta en 17,73 kg/h, lo cual

representa un incremento de 1,32 % de la produccion.
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RECOMENDACIONES

1. En préximas investigaciones calcular los requerimientos de utilidades para el
enfriamiento de los gases hasta las temperaturas propuestas para la entrada a cada masa
del convertidor.
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ANEXOS

Anexo 1: Diagrama de flujos
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Anexo 2: Gréfica de conversion vs temperatura para la reaccion de equilibrio del

diéxido de azufre
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Anexo 3: Simulacion en MATLAB de la planta

1 [-]function planta

2

3 = % ORDEN DE LOS COMPONETES

4 s 3 2 3 4 5 & 7
5 s 02 N2 H2O0 S S02 S03 H2504
&

7

8

9 % Corriente de aire humedo

10 = AH = struct|(

11 WY 1o

12 LTV, 50, s C

13 '‘P', 180.32, % kPa

14 ryy, 1320, s m3/h

15 ‘Comp', [O.15, 0.70, O.15, O, O, 0O, O]
16 )

17

TR = S = struct|

19 LS 3 =

20 LT, 140, s C

21 Py, 1680.32, .. % kPa

2 'rv, 17.044; ... % kmol/h
23 'Comp', [0, O, O, 1, O, O, O]
24 )

25

26 - AA = struct(

27 s L s B

28 Yy B s XE

29 P, 110.32, .. % kPa

30 'F', 1405.9, ... % kmol/h
31 ‘Comp', [O, O, O.08€1, O, O, O, 0.9139]
32 )

w
w



34
35
38
37
38

5 &R

B8 &35

51
52
53
54
55
5&
57
58
59
&0
&l
82
&3

€4
&5
&e
&7
&8
&9
70
71
72

% SIMULACION

AS = psicrometria(AH, 0.855);
[ASH, ASC] = diwvisor (AS, 0.7):

$ HORNO
EH = mezclador (ASH, 5):

SH = react_conv(EH, [-1, O, O, -1, 1, O, O], 4, 1, 0.1);

CALDERA

s

SCR interc (SH, 2&620000);

% CONVERTIDOR
SM1 = react_conv(sCR, [-1, O, O, O, -2, 2, 0], S, equil2conv(SCR, 240));
SM1E = interc(SM1, 2201800);
SM2 = react_conv(SM1E, [-1, O, O, O, -2, 2, 0], S5, equilZconv(SM1E, 2&9));

SM2E = interc(SM2, 521700);

SM3 = react_conv(SM2E, [-1, O, O, O, -2, 2, O], S, equilZconv(SM2E, 288)):

EM4 = mezclador (SM3, ASC)
5M4 = react_conv(EM4, [-1, O, O, O, -2, 2, O], 5, equilZconv(EM4,

% TORRES DE EENFRIAMIENTO
SE = interc(SM4, 151&S00):
% COLUMNA DE ABSORCION

ETA = mezclador (SE, AA);
STA = react_conv(ETA, [O, O, -1, O, O, -1, 1], &, 0.995);

“[GC, AF] = separador (STA, [1, 1, O, O, 1, 1, 0]):

238)):



