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Infroduccién

1 INTRODUCCION.

Un simulador de procesos es de gran ayuda para los ingenieros de
procesos para realizar evaluaciones y andlisis de plantas quimicas o para
el disefio de nuevas plantas. El Advance Process Analysis System [APAS)
es un simulador de procesos que integra cuatro herramientas para el
andlisis completo de un proceso y para desarrollar disenos vy
modificaciones innovadoras y econémicamente viables con el objetivo
de la minimizacion de contaminantes y del desperdicio de energia

incrementando la eficiencia y la rentabilidad de plantas quimicas.

El APAS se compone por 5 elementos: Flowsim, On-Line Optimization, The
Heat Exchanger Network (THEN), Pollution Index y Chemical Reactor
Analysis [REACAT). Los cuales se describen brevemente a continuacion:

Flowsim: se utiliza para el desarrollo del modelo de proceso y tiene una

interfase grafica con capacidades interactivas.

On-line Optimization: se utiliza en la deteccidén de errores del Sistema de
Control Distribuido (SCD); en la reconciliaciéon de datos generando un
juego de datos exactos de la planta; en la estimacion de pardmetros.
para tener un modelo de la planta que se agjuste al funcionamiento de la
misma; y por Ultimo, realiza la optimizacién econémica generando los

puntos de ajuste éptimos para el SCD.

Chemical Reactor Analysis (REACAT): es un sistema de simulacion para el
andlisis de reactores cataliticos y no cataliticos de fases multiples para la

prevencion de la contaminacioén y la optimizacion del proceso.

The Heat Exchanger Network Program (THEN): tiene como objetivo reducir

al minimo el uso de los servicios de calentamiento y enfriamiento




Introduccién

aumentando la recuperacion de la energia dentro del proceso. También
sintetiza una red de intercambiadores de calor que sea factible y tenga

un costo de inversion minimo.

Pollution Index: tiene como objetivo determinar el impacto del proceso al
ambiente. Este programa se basa en el balance de generacion de
contaminantes del diagrama de flujo del proceso identificando las
corrientes contaminantes dentro del proceso para asi realizar las

modificaciones necesarias a éste.

Objetivo:

Debido a que un simulador de procesos es de gran ayuda en el andlisis, la
evaluacién de un nuevo simulador es de gran valor. El objetivo de esta

tesis es evaluar el APAS con el proceso de produccion de dcido sulfurico.

Se aplicard cada uno de los programas que integran el simulador de
procesos APAS, se explicaran los pasos a seguir en el manejo de este
simulador asi como también se realizard un andlisis de los resultados
obtenidos.
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2 METODOLOGIA DEL ADVANCED PROCESS
ANALYSIS SYSTEM.

El APAS es una herramienta de gran alcance para los ingenieros de
proceso y de planta permitiéndoles realizar evaluaciones integrales vy
profundas de proyectos econdémicos, ambientales y de andlisis de riesgo y
seguridad. Basandose en fundamentos de la ingenieria quimica tales
como: la estequiometria, la termodinamica, el flujo de fluidos, la
transferencia de masa y de calor y el disefio y optimizacién de reactores.
Permite identificar las fuentes de contaminacién y desarrollar disenos
innovadores y econdmicamente viables para eliminar su generacion en
los procesos quimicos. Tiene como objetivo incrementar la rentabilidad de
las plantas quimicas y aumentar la eficiencia de su operacion a partir del

ahorro de energia asi como la disminucién de contaminantes.

Los elementos del APAS son: un modulo de entrada de datos para los
balances de materia y energia, un modulo para la optimizacion, un
modulo para el andlisis del reactor quimico, un modulo para el disefio de
la red de intercambiadores de calor y un modulo para la identificacién
de fuentes de contaminacién. En las Figuras 1 y 2 se presenta la estructura
del APAS.

La metodologia del APAS para identificar y eliminar las causas de
desperdicio de energia y de generacion de contaminantes se basa en el
diagrama de piel de cebolla. En la Figura 3 se muestra el Diagrama de
Cebolla.

9
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Metodologia del Advanced Process Analysis System

Reactor Quimico

Separacion y recirculacio®

Red de Intercambio de cac

Figura 3: Diagrama de Piel de Cebolla para la Organizacién de un Proceso

Quimico y la Jerarquia de Andlisis.

En términos generales, la metodologia es la siguiente: primero se fiene
una descripcion exacta del proceso en la que se evalia cada una de las
unidades del proceso. El siguiente paso es el andlisis del punto de pliegue
para determinar la mejor configuracién para la red de los
intercambiadores de calor y para determinar la cantidad minima
requerida de los servicios de calentamiento y de enfriamiento del
proceso. Y finalmente, se muestra en un diagrama la evaluacion del
indice de la contaminacion, que se utiliza para identificar y para reducir

al minimo las emisiones.

A continuacion se da una descripcidon detallada del APAS y de sus
elementos, y como se utiliza en conjunto para controlar y modificar el
proceso con el fin de maximizar la utilidad y para reducir al minimo el

consumo de energia y las emisiones.
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2.1 Flowsim

El primer paso para la implementacion del APAS es el desarrollo del
modelo del proceso utilizando Flowsheeting. El modelo del proceso es un
sistema de ecuaciones de restriccion, que son: los balances de materia y
de energia, las ecuaciones de rapidez y las ecuaciones de equilibrio que
describen el transporte de materia y de energia y las reacciones quimicas
del proceso. Estas ecuaciones forman un modelo matemdtico de
relaciones entre las unidades de la planta y las corrientes del proceso. La
formulacién del modelo de proceso se puede dividir en dos pasos
importantes:

2.1.1 Formulacion de las restricciones de las unidades del proceso.

Una planta quimica incluye centenares de unidades de proceso tales
como intercambiadores de calor, reactores, columnas de destilacién,
torres de absorcidn y otros. Las restricciones para estas unidades se basan
en: leyes de conservacion (balances de materia y de energia), modelos
cinéticos, modelos para el equilibric fisico y quimico, etc.
Matematicamente, las restricciones caen en dos tipos: restricciones de
igualdad y restricciones de desigualdad. Las restricciones de igualdad son
las relaciones exactas tales como los balances de materia y energia. Las
restricciones de desigualdad son limites, por ejemplo: limites superiores en
la temperatura de ciertas corrientes o limites superiores en la capacidad
de ciertas unidades.

2.1.2 Clasificacién de variables y determinacién de parametros.

Después de formular las restricciones, las variables del proceso se dividen

en dos grupos: variables medidas y variables inmedibles. Las variables

13
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medidas son las variables que se miden directamente del SCD y del. Las

variables restantes son variables inmedibles.

Los par@metros del modelo también se pueden dividir en dos tipos. El
primer tipo de pardmetro son las constantes, que no cambian con
tiempo. Los ejemplos de éstos son la energia de activacion de la
reaccion, las areas de los intercambiadores de calor, etc. El otfro tipo de
pardmetro es el que varia con respecto al tiempo tales como la
desactivacién del catalizador y factores de incrustacion. Estos se tratan
como pardmetros porgue cambian muy lentamente con respecto al
tiempo. Ademas se relacionan con las condiciones del equipo vy no las
condiciones de operacion.

2.1.3 Interfase del Flowsim

Flowsim se utiliza para desarrollar el modelo de proceso y tiene una
interfase grafica con capacidades interactivas. Las unidades de proceso
se representan con rectdngulos mientras que las corrientes de proceso se
representan con flechas. Cada unidad y corriente de proceso incluidas
en el diagrama deben tener un nombre y una descripcion. La informacion
de proceso se divide en las seis categorias: restricciones de igualdad,
restricciones de desigualdad, variables medidas, variables inmedibles,
parametros y constantes.

La informacién de las primeras cinco categorias se clasifica asociandola
a una unidad o a una corriente en el diagrama. Por ejemplo, para una
unidad que sea un intercambiador de calor, la infformacion relevante
incluye el balance de materia y la transferencia de calor, limites en los
flujos y temperaturas asi como el coeficiente de transferencia de calor y
todas las variables que definan al intercambiador. Para una corriente, la
informacién incluye su: temperatura, presion, flujo total, flujos molares de

los componentes, etc.

14
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La informacion no ligada a cualqguier unidad o corriente se le denomina
‘Global Data'. Por ejemplo, los servicios del proceso es una variable

global inmedible.

La sexta categoria de constantes se puede agrupar de acuerdo a las
propiedades fisicas o en que unidad del proceso se utiliza. Por ejemplo.
las constantes relacionadas con los intercambiadores de calor se pueden

poner en un grupo Yy los relacionados con los reactores en otro grupo.

Flowsim también tiene una séptima categoria de informacién llamada
coeficientes para la entalpia donde se almacena la lista de todos los
compuestos quimicos en el proceso con sus respectivos coeficientes de

entalpia para diferentes rangos de temperatura.

Toda la informacién del proceso se infroduce con la ayuda de pantallas

graficas interactivas
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2.2 On-Line Optimization

Una vez desarrollado el modelo de proceso, el paso siguiente es la
simulacion y optimizacion de éste. On-Line Optimization utiliza un sistema
automatizado que aqjusta la operaciéon de la planta basandose en el
control de la produccion para maximizar las vtilidades y minimizar las

emisiones proporcionando los puntos de gjuste para el SCD.

On-Line Optimization consta de fres pasos: la deteccién de errores y
reconciliacién de datos, la reconciliacion de datos y estimacion de
parametros y la optimizaciéon econémica de la planta. En la deteccion de
errores y la reconciliacion de datos, un juego de datos exactos se genera
para el SCD de la planta. Este juego de datos se utiliza para estimar los
parametros en el modelo de la planta. La estimacion de los parédmetros es
necesaria para tener un modelo de la planta que se agjuste al
funcionamiento de la planta. Y por Ultimo, la optimizacién econdémica se
lleva a cabo utilizando como restriccion el modelo de la planta
generando los puntos de aqjuste éptimos para el SCD. En la Figura 4 se

muestra la estructura simplificada del On-Line Optimization.

16
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Puntos de
ajuste de los
Controladores

Mediciones
de la Planta

Sistema de Control Distribuido

Condiciones Puntos de
Optimas de Agusje
Operacion Objetivos

Muestra de la
Planta

A

Deteccion de Errores

Algoritmo de
Optimizacion, Modelo
Economico y Modelo

de la Planta

y Reconciliacion de
Datos

Datos
Reconciliados

A

Modelo de la Planta y

!

A

Estimacion de
Parametros.

Modelo de la

Planta y
Modelo Parametros
Econdomico y
Parametros

Figura 4: Estructura Simplificada de On-Lline Optimization.
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Cada uno de los tres pasos antes mencionados de la Optimizacién en

Linea sigue el siguiente planteamiento matematico:

Optimizar: Funcion objetivo

Sujeta a: Restricciones del modelo de la planta.

donde la funcién objetivo es: una funcién de distribucién comin para la
validacién de datos o la estimacion de pardmetros, y una funcién para la
utilidad (modelo econdmico) para la optimizacién econdmica de la
planta. Las ecuaciones de restriccion describen la relacion entre las
variables y para@metros en el proceso; y son: los balances de materia y
energia, las ecuaciones de rapidez de reacciéon, las relaciones
termodinamicas de equilibrio, y otras.

Para llevar a cabo la reconciliacién de datos, debe de haber mas
mediciones de las necesarias para poder rectificar los errores en los
instrumentos. Por redundancia, el nimero de mediciones para determinar
las variables inmedibles es dado por los grados de la libertad, el cual se

calcula usando la ecuacion siguiente:

Grados de libertad = nUmero total de las variables — NUmero

total de ecuaciones

También, las variables inmedibles fienen que ser determinados por las
variables medidas, observancia. Si una variable inmedible no se puede
determinar por una variable medida, es inobservable. Los dos anteriores
criterios tanto el de redundancia como el de observancia deben ser
cumplidos.
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2.2.1 Deteccidn de Errores y Reconciliacion de Datos.

Los datos del proceso provenientes del SCD estdan sujetos a dos tipos de
errores: errores aleatorios y errores crasos, y el error craso debe ser
detectado y rectificado antes de que los datos se utilicen para estimar los
paradmetros de la planta. Los algoritmos para la deteccion de errores
crasos y la reconciliacién de datos pueden ser usados para detectar y
rectificar los errores crasos en las mediciones para la optimizacion en
linea. Estos algoritmos son: el método de prueba de mediciones usando:
una distribuciéon normal. el método de Tjoa-Biegler usando una
distribucién gaussiana contaminada y el método estadistico robusto
usando funciones robustas. El funcionamiento tedrico de estos algoritmos

ha sido evaluado por Chen, 1998.

De acuerdo con el estudio de Chen, el método de Tjao-Biegler es el mejor
para los procesos quimicos y se uliliza para realizar la deteccion de
errores y la reconciliacion de datos. Cuando los errores crasos estan
dentro del rango de -o a o, detecta y rectifica errores crasos en los datos
de la planta muestreados por el SCD. Este paso genera un juego de
mediciones que contienen solamente errores aleatorios. Entonces, este
juego de mediciones se usa para la estimacion de parametros y la
reconciliacion de datos utilizando el método de minimos cuadros. Este
paso proporciona los datos reconciliados y los valores de parametros
actualizados en el modelo de la planta para la optimizacion econémica.
Finalmente, son generados los puntos de ajuste 6ptimos para el SCD a
partir de la optimizacién econémica usando la planta actualizada vy los
modelos econdmicos. Este procedimiento éptimo se puede utilizar para

cualquier proceso para llevar a cabo la optimizacion en linea.
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2.2.2 Reconciliacién de Datos y Estimacion de Parametros.

La metodologia para la reconciliacién de datos y la estimacién de
parametros es similar a la metodologia para la detecciéon de errores y la
reconciliacion de datos. La diferencia es que los paradmetros en el modelo
de la planta estan considerados como variables junto con las variables
del proceso en la reconciliacion de datos y la estimacién de paradmetros
en lugar de ser constantes como en la reconciliacion de los datos.
Ambas, las variables de proceso y los parametros se estiman
simultaneamente. De acuerdo con estudio de Chen's, el método de los
minimos cuadrados se utiliza para realizar la deteccién de errores y la
reconciliacién de datos. El juego de datos producido por la estimaciéon de
parametros esta libre de cualquier error craso, y los valores actualizados
de los parametros representan el estado actual del proceso. Estos valores
de los parametros son ahora usados en el paso de la optimizacién

economica.

2.2.3 Optimizacién Econémica de la Planta.

El objetivo de lo optimizacién econdmica de la planta es generar un
juego de puntos de ajuste optimos de operacion para el SCD. Este juego
de punios de ajuste optimos maximizara la utilidad de la planta, satisfara
las restricciones actuales del modelo de la planta, cubrird los
requerimientos para la demanda del producto y de la disponibilidad de
materias primas y cumplird con las restricciones en la emision de
contaminantes. Esta optimizacion puede ser lograda maximizando el
modelo econémico (funcién objetivo) conforme a las restricciones de
proceso. La funcion objetivo puede ser diferente dependiendo de los
objefivos de la optimizacién. Los objetivos pueden ser maximizar la
utiidad de la planta, optimizar la configuracion de la planta para el
ahorro de energia, reducir al minimo subproductos indeseados, reducir al

minimo la generacion de residuos y la emision de contaminantes, o la
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combinacion de todos. El resultado de la optimizacion econdmica es un
juego de los valores optimos para todas las variables medidas e
inmedibles del proceso. Estos valores entonces se envian al SCD para

proporcionar los puntos de ajuste para los controladores.

La optimizacién en linea del APAS recupera el modelo del proceso y el
diagrama del flujo de Flowsim. La informacion adicional necesaria para
ejecutar la optimizacién en linea incluye datos de la planta vy la
desviacion de estandar de las variables medidas; los valores iniciales
supuestos, los limites y los factores de escala para variables medidas e
inmedibles: y la funcion objetivo econémica. El programa después
construye las tres optimizaciones y utiliza GAMS (General Algebraic
Modeling System) para solucionarlo. Los resultados de los tres problemas

se pueden ver usando la interfaz grafica de Flowsim.
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2.3 Chemical Reactor Analysis (REACAT).

Habiendo optimizado las condiciones de operacion para el estado mas
actual de la planta, el paso siguiente del APAS es evaluar las
modificaciones para mejorar el proceso y para reducir el consumo de

energia y la reduccion de las emisiones.

Primero, se evalUan los reactores quimicos. Los reactores son las unidades
claves de las plantas quimicas. El funcionamiento de reactores afecta
perceptiblemente los aspectos econdmicos y ambientales de la
operacion de planta. La formulacion de restricciones en estos tipos de
unidades es muy importante y complicada debido a los diversos tipos de
reactores y de la cinética compleja de la reaccion. A diferencia de un
intercambiador de calor cuyas restricciones son similares sin importar tipos
de equipo. hay una gran diferencia entre las restricciones de los

diferentes tipos de reactores.

El programa de andlisis del reactor quimico del APAS permite modelar
diferentes tipos de reactores tales como flujo tapén, tanque de agitado
continuo y Batch. Las fases de reaccion son gas homogeéneo, liquido
homogéneo, gas-liquido, etc. Las opciones para el modelo de energia
son: isotérmico, adiabdtico y no-adiabatico. En la Figura § se muesira la

Estructura del Programa de Andlisis del Reactor.

Los datos cinéticos necesarios para el sistema del reactor son: el numero
de las reacciones que ocurren en el reactor y el nUmero de las especies
quimicas implicadas. Y para cada reaccién es necesario la
estequiometria y la ecuacion de rapidez. Las propiedades fisicas de las

especies quimicas se recuperan de Flowsim.

La corriente de la alimentacién para el reactor se obtiene de Flowsim y su

temperatura, presion, flujo y compaosicion provienen de los resultados de

[5S]
(]
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la optimizacién en linea. Finalmente, las dimensiones del reactor y los
coeficientes de transferencia de calor se proveen. Todos estos datos se
uliizan en los diferentes tipos de reactores para predecir su
funcionamiento y para seleccionar el mejor. La concentracion del
reactivo, la conversion, la temperatura y la presién se calculan como
funcién de la longitud o del espacio-tiempo del reactor. Los resultados se

pueden ver en forma tabular y grafica.

Mientras que las condiciones de operacion del proceso cambian, el
funcionamiento de los reactores también puede variar en un grado
significativo. El programa proporciona una herramienta para desarrollar
una comprension de estas relaciones. Proporciona una amplia gama de
tipos de reactores, que se pueden examinar y comparar para decidir la
mejor configuracién del reactor para obtener mayores beneficios

economicos y minimizar los desechos.
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2.4 The Heat Exchanger Network Program (THEN).

La optimizaciéon de los reactores quimicos es seguida por la optimizacién
de la red de intercambiadores de calor. La mayoria de los procesos
quimicos requieren calentamiento y enfriamiento para ciertas corrientes
de proceso antes de entrar a otra unidad de proceso o se emitan al
ambiente. El calentamiento o enfriamienfo puede ser cubierto
combinando estas corrientes entre si y lo restante de una fuente externa
de calentamiento o de enfriamiento. Estas fuentes externas se les
denomina servicios, y se agregan a los costos de operacién de la planta.
El programa de la red del intercambiadores de calor tiene como objetivo
reducir al minimo el uso de estos servicios aumentando la recuperacion
de la energia dentro del proceso. También sintetiza una red de
infercambiadores de calor que sea factible y tenga un costo de inversion

minimo.

Hay varias maneras de resolver el problema de optimizacion antes
mencionado. Dos de los mas importantes son: el andlisis del punto de
pliegue y los métodos de programacion matematicos. El andlisis del punto
de pliegue se basa en principios termodindmicos mientras que los
metodos matematicos se basan en restricciones sobre los balances de
materia y energia. El programa de la red del intercambiadores de calor
(abreviado como THEN por su nombre en ingles The Heat Exchanger
Network Program) se basa en el método de andlisis del punto de pliegue
(Knopf, 1989).

El primer paso en la implementacion de THEN es la identificaciéon de todas
las corrientes de proceso, que son importantes para la integracion de la
energia. Estas corrientes son generalmente las corrientes que entran o
que salen de intercambiadores de calor, de los calentadores y de los
enfriadores. El diagrama de flujo del Flowsim puede ser de gran ayuda en

la seleccion de estas corrientes.
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El paso siguiente en la opfimizacién implica la recuperacion de la
informaciéon necesaria relacionada con estas corrientes. Los datos
necesarios para realizar la optimizacion de la red de intercambiadores de
calor incluyen la temperatura, el flujo, el coeficiente de transferencia de
calor y los datos de la entalpia. Los datos de la entalpia pueden estar en
forma de: capacidades calorificas constantes para las corrientes con
variaciones pequenas en la temperatura o como coeficientes de entalpia
en funcion de la temperatura para las corrientes con variaciones grandes.
Los coeficientes de transferencia de calor se necesitan para calcular
solamente las dreas de los intercambiadores de calor en la nueva red

propuesta por THEN.

La temperatura y los flujos de las diferentes corrientes de proceso se
obtienen automdticamente de los resultados de la optimizaciéon en linea.
Los puntos de ajuste obtenidos después de la optimizacion econdmica de
la planta se utilizan como los datos de fuente. Las caracteristicas fisicas
tales como las capacidades calorificas, los coeficientes de entalpia y los

coeficientes de transferencia de calor provienen del Flowsim.

El tercer paso en |la optimizacion de la red del intercambiadores de calor
es la clasificacion de las corrientes en corrientes calientes y corrientes
frias. Una corriente caliente es una corriente que necesita ser enfriada a
una temperatura mas baja mientras y una corriente fria es una corriente
que necesita ser calentada a una temperatura mas alta. Generalmente,
las corrientes que entran a un enfriador o al lado caliente de un
intercambiador de calor son las corrientes calientes mientras que las
corrientes que entran a un calentador o al lado frio de un intercambiador
de calor son las corrientes frias. El paso final en este problema requiere la

especificacion de la temperatura minima del acercamiento.

Completando los cuatro pasos antes mencionados, la optimizaciéon de la

red de cambiadores de calor se lleva a cabo por THEN. Los principios

26




Mefodologia del Advanced Process Analysis System

termodinamicos se aplican para determinar la minima canfidad de
servicios de calentamiento y de enfriamiento. La curva compuesta y la
gran curva compuesta son construidas. Estas curvas demuestran los flujos
del calor en los diferentes niveles de temperatura. En las Figuras éa y éb se
muestran ejemplos de Curvas Compuestas para las corrientes calientes y

las corrientes frias.

Una nueva red de intercambiadores de calor, de calentadores y de
enfriadores con una minima cantidad de servicios es propuesta. Esta red
es dibujada en un formato grafico llamado diagrama de rejilla (Ver Figura
7). La informacion detallada sobre la red se puede ver usando las

caracteristicas interactivas de la interfase.

La cantidad minima de servicios de calentamiento y de enfriamiento es
calculada por THEN para después ser comparada con la cantidad
existente de servicios que son utilizadas en el proceso. Si las cantidades
existentes son mayores que las cantidades minimas, el proceso tiene
potencial para la reduccion en los costos de operacion. El diagrama de
la rejilla de la red realizado por THEN se puede utilizar para construir una
red del intercambiadores de calor que cumplan el minimo de servicios.
Los ahorros en los costos de operacion se comparan con el costo de |la
modificacion de la red existente, y se toma una decision sobre la

implementacion de la solucién propuesta por THEN
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T(C)

Figura éa: Ejemplo de una Curva Compuesta para las Corrientes Calientes.
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Figura éb: Ejemplo de una Cuerva Compuesta para las Corrientes Frias.
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Figura 7: Ejemplo de Diagrama de Red.
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2.5 Pollution Index Program

El paso final en APAS es la evaluacion del impacto de la contaminacion
del proceso en el ambiente. Esto se ha convertido en un punto
importante en el disefio y la optimizacion de procesos quimicos debido al

crecimiento de la conciencia ambiental.

El moédulo de evaluaciéon del impacto de la contaminacion del APAS se
llama The Pollution Index Program (Programa del indice de
Contaminacion).Este programa se basa en el Algoritmo de Reduccion de
Desechos (Waste Reduction Algorithm WAR, Hilaly, 1994) y la Teoria del
Impacto Ambiental [Environmental Impact Theory Cabezas et. el al.,
1997).

2.5.1 Algoritmo de Reduccion de Desechos

El algoritmo WAR se basa en el balance general de contaminacion del

diagrama de flujo del proceso.

Acumulacion de la Contaminacion = contaminacion que entra +

generacion de la contaminacion - la contaminacion que sale

(1)

Este algoritmo define una cantidad llamada indice de Contaminacion
para medir la generacidén de desechos en el proceso. Este indice de

contaminacion se define como:

= d(_‘,‘ sec hOS _ Zmﬁ 7t z_ﬁu{!mw

) =
productos ZP.

(2)
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Este indice se utiliza para identificar corrientes y partes del proceso que se
modificaran. También permite la comparacion de la produccidén de
contaminacion de diferentes procesos. El algoritmo WAR se puede utilizar
para reducir al minimo los desechos en el disefio de nuevos procesos asi

como la modificacién de procesos existentes.
2.5.2 Teoria del Impacto Ambiental.

La Teoria del Impacto Ambiental [Cabezas et. el al, 1997) es una
generalizacion del algoritmo WAR. Esta teoria describe la metodologia
para evaluar el impacto ambiental potencial y puede ser utilizada en el
disefio y la modificacion de procesos quimicos. El impacto ambiental de
un proceso quimico es causado generalmente por la energia y la materia
gue el proceso toma de y emite al ambiente. El impacto ambiental
potencial es una cantidad conceptual que no puede ser medida. Pero

puede ser calculado mediante cantidades mensurables.

La ecuacion del balance general de contaminacion del algoritmo WAR

se aplica a la conservacion del Impacto Ambiental Potencial en un

proceso. El flujo del impactoj . en las entradas y las salidas se relaciona

con los flujos de masa y de energia pero no es equivalente a ellos. La

ecuacion de la conservacion se puede escribir como:

dl

s

({! = L'u - Lm.r + Igm

(3)

donde [ eselimpacto ambiental potencial dentro del proceso, j es la
rapidez de enfrada del impacto, j  es la rapidez de salida del impacto y

[..es la rapidez de generacién del impacto dentro del proceso por
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reaccién quimicas o por otros medios. A estado estacionario ., la ecuacion

3 se reduce a:

0 o il'u a ium + i;:wr

(4)

La aplicacidén de esta ecuacion a los procesos quimicos requiere una

expresion que relacione la cantidad del impacto ; con variables

medidas. La rapidez de enfrada del impacto puede ser expresada como:

ir’ﬂ = zf; = ZM?;Zx*f'//Z
I J J

(5)

donde el subindice in se refiere a las corrientes de entrada. La suma de |
es sobre todas las corrientes de entrada. Para cada corriente de entrada

j. la suma es sobre todas las especies quimicas presentes en la corriente.
M, es el flujo de la corriente | vy Xy €S la fraccidon masa de la especie
quimica K en esa corriente. \J, es el potencial de impacto caracteristico

de la especie quimica k.

Las corrientes de salida se dividen en dos tipos: Productos y No-Productos.
Todas las corrientes de No-Productos son consideradas como
contaminantes con un impacto potencial positivo y todas las corrientes
de Productos tienen un impacto potencial igual a cero. La rapidez de

salida del impacto se puede escribir como:

L™ Z,l-, = Z M r;-mZi: Xy ‘¥,
/!

31




Metodologia del Advanced Process Analysis System

donde el subindice out se refiere a las corrientes de No-Producto. La suma
de j es sobre todas las corrientes de No-Productos. Para cada corriente ¥

la suma es sobre todas las especies quimicas.

Sabiendo la rapidez de entrada y de salida de impacto a partir de las
ecuaciones 5y é la rapidez de generacion pude ser calculada usando la
ecuacién 4, 5 y 6. Se necesitan los valores de impacto ambiental
potencial de las especies quimicas. El impacto ambiental potencial de las

especies quimicas [\{Ji}zes calculado usando la siguiente expresion:

‘Pk = ZQJ\P“
(7)

donde la suma es sobre todas las categorias de impacto ambiental. oy es
el factor relativo de peso para el impacto del tipo 1 independiente de la

especie guimica k. [//* es el impacto ambiental potencial de la especie
)

quimica k para el impacto del tipo 1. Los valores de [//I para un nuUmero

de especies quimicas puede ser obtenido de reporte sobre la evaluacion
ambiental del ciclo de vida de los productos (Report on Enviromental

Impact Life Cycle Assessment of Products, Heijungs, 1992).

Hay nueve diferentes categorias de impacto. Estas pueden ser
subdivididas en: cuatro potenciales de impacto fisicos: acidificacion,
incremento del efecto invernadero, destrucciéon de la capa de ozono vy
formacién fotoguimica de oxidantes; fres efectos toxicos hacia el

humano: aire, agua y suelo; y dos de efecto ecotdxicos: acudatico vy

terrestre. El factor relativo de peso «, Permite que la expresion antes

dicha para el impacto sea modificada para requisitos particulares a las

condiciones especificas o locales. El procedimiento sugerido es fijar

‘wd
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inicialmente valores de todos los factores relativos de carga a uno vy
después permitir que el usuario los varie segun necesidades locales. Mas
informacién sobre tipos del impacto y la opcion de factores de peso se
puede obtener del reporte sobre la evaluacion ambiental del ciclo vida

de los productos (Heijungs, 1992).

Para describir cuantitativamente el impacto de la contaminacion de un
proceso, la ecuacion de la conservacion se utiliza para definir dos
categorias de los indices de Impacto. La primera categoria se basa en la
generacion del impacto potencial dentro del proceso. Estos indices son
utiles en la direccion de las preguntas relacionadas con la eficacia
ambiental interna de la planta, es decir, la capacidad del proceso de
producir productos deseados mientras que crean un minimo de
consecuencias para el medio ambiente. La segunda categoria mide la
emision del impacto potencial del proceso. Esta es una medida de la
eficacia ambiental externa del proceso es decir la capacidad de
producir los productos deseados mientras que inflige en el ambiente al

minimo de impacto.

Dentro de cada uno de estas categorias, fres tipos de indices se definen
para utilizarlos en la comparacion de procesos. En la primera categoria,

generacion, los tres indices son los siguientes:

Nt

I}, Este indice mide el flujo total en el cual el proceso genera el

impacto ambiental potencial debido a los No-Productos. Este

puede ser calculado restando la rapidez de impacto de entrada

({,) de la rapidez de salida de impacto de salida (7, ).
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El flujo total de Impacto generado basado en el Impacto Ambiental

Potencial es:
NP NP NP
l,l.'('ri - lom T~ Ii.-i

(8)

donde j, es calculado usando la ecuacion 5y j es calculado

usando la ecuacion 6.

ANP

2) 1. Este indice mide el impacto potencial producido por todos los

new

No-Productos en la produccion de una unidad de masa de todos

los Productos. Este se puede obiener dividiendo f”” entre la rapidez

de salida de Productos en el proceso.

El Impacto Especifico generado basado en el Impacto Ambiental

Potencial es:

NP NP NP
AN - I.ifi‘” _ l(m: B tiu

i —= -
Z Pﬂ Z Pp
P I

(9)

donde ZPP es la rapidez total de salida de los Productos.

"

v

3) M .. Este indice es una medida de la eficiencia de la masa del

proceso, ejemplo, la rapidez de masa convertida de indeseable a
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4)

5)

deseable. Este puede ser calculado a partir de i:: asignandole un

valor de 1 al impacto potencial de todos los No Productos.

La rapidez de Generacién de Contaminantes por Unidad de

Producto es:

o lout)

A NP ZM’ Zx;}J_ZM.?"]zxr;P
i j '

Mg(m = =
25
!

(10)
Los indices en la segunda categoria (emision) son los siguientes:

3’1 Este indice mide la rapidez del impacto ambiental potencial de

salida del proceso debido a los No-Productos. Este se calcula

usando la ecuacioén 6.

AN

i Este indice mide el potencial de impacto emitido en la
produccion de una unidad de masa de todos los Productos. Este se
obtiene dividiendo ,”’ entre la rapidez de salida de los productos del

proceso.
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La Emisién del Impacto Especifico basado en el Impacto Potencial

e5:

NP

ANP — !!mr
l""f = L]
2P

P?

(1)

P

6) M., Este indice es la cantfidad de contaminantes emitida en la

produccién de una unidad de masa producto. Este se calcula a
partir de " asignéndole un valor de 1 a los impactos potenciales

de todos los No-Productos.

La Rapidez de Emisidon de Contaminantes por Unidad de Producto

es:

-
il we
A NP M / Zx;-;
/ k

M ot = n
>,
n

(12)

Los indices 1 y 4 pueden ser usados para la comparacion de los diferentes

disefios con una misma base mieniras que los indices 2, 3, 5y 6 se pueden

usados para comparar los disefios independientemente del tamano de la

planta. Los valores mas altos de los indices significan un impacto mas alto

de contaminacion y sugieren que el diseno de plania es ineficaz desde

punto de vista ambiental y de seguridad.
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2.5.3 Pasos del Pollution Index Program

El primer paso del andlisis de la contaminacion es la seleccion de
corrientes relevantes. El impacto ambiental de un proceso quimico es
causado por las corrientes que el proceso toma del ambiente y emite al
ambiente. Por lo tanto, solamente las corrientes de entrada y de salida se
consideran en el desarrollo del andlisis del indice de la contaminacion. Se
excluyen todas las corrientes que son totalmente internas al proceso. En el
Programa del indice de Contaminacién, esta seleccién de las corrientes
de entrada y de salida se hace automdticamente basada en la

informacién de la planta incorporada a Flowsim.

El paso siguiente en el andlisis del indice de contaminacion es la
clasificacion de las corrientes de la salida en corrientes del Producto y de
No-Productos. Todas las corrientes que se venden como producto o que
se utilizan para procesos subsecuentes se consideran como corrientes de
Producto. El resto de las corrientes de la salida. que se expulsan al
ambiente, se consideran como corrientes de No-Producto. Todas las
corrientes de No-Producto se consideran como corrientes contaminantes
mientras que las corrientes de Productos tienen un impacto ambiental

igual con cero.

El indice de la contaminacién de una corriente esta en funcién de su
composicion. Los datos de la composicion para las corrientes se
recuperan de los resultados de la optimizacion en linea realizada
anferiormente. La composicion puede estar en flujos molares o en
fracciones molares. Los valores del impacto ambiental potencial de las
especies quimicas estan disponibles en el reporte sobre la evaluacion

ambiental del ciclo de vida de los productos (Heijungs, 1992).

La ultima informacién requerida son los factores relativos de peso para la

planta de proceso. Estos valores dependen de la localizacion de la
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planta y de sus condiciones circundantes. Por ejemplo, el factor de peso
para lo oxidacion fotoquimica es mas alto en las dareas que sufren de

smog.

Teniendo toda la informacién anterior, el programa del indice de
contaminacion realiza el andilisis. El balance de materia se resuelven para
las corrientes de proceso involucradas, y las ecuaciones de la Teoria del
Impacto Ambiental se utilizan para calcular los valores de los indices de
contaminaciéon. Tres de los indices de contaminacién se basan en
eficacia ambiental interna mientras que los otros tres se basan en eficacia
ambiental externa. Entre mas altos los valores de los indices, mas alto es el

impacto ambiental del proceso.

El programa del indice de contaminacién también calcula los indices de
contaminacion para cada uno de las corrientes del proceso. Estos valores
ayudan en la identificacion de las corrientes que contribuyen mas al
impacto ambiental total del proceso. Y a partir de esta identificacién se
puede realizar modificaciones al proceso para reducir el contenido de

contaminantes en estas corrientes.

Cada optimizacion en linea del proceso se realiza el calculo de los
indices de contaminacién. Los nuevos valores de los indices de
contaminacién se comparan con los anteriores. La comparacion
demuestra como el cambio en condiciones de proceso afecta el impacto
ambiental. Asi, el programa del indice de contaminacién se puede utilizar

en la supervision en linea continua del proceso.
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3  MODELADO DE LA PLANTA DE ACIDO SULFURICO.

Un modelo de un proceso quimico es un juego de ecuaciones de
restriccion, las cuales representan un modelo matematico de relaciones
entre varias unidades de la planta y corrientes del proceso. Anfes de
formular las ecuaciones de restriccion, es importante que para tener un
modelo preciso del proceso se incluyan las unidades clave como
reactores, intercambiadores de calor y absorbedores. Estas unidades
afectan el funcionamiento econdmico y la generacion de contaminantes
del proceso en manera significativa. Ciertas unidades no son tan
importantes y pueden ser excluidas del modelo sin comprometer su
precision. Para nuestro proceso, los cuatro convertidores, el guemador de
azufre, los calentadores, los sobrecalentadores y los absorbedores de
acido fueron identificados como unidades importantes que deben ser
incluidas en el modelo mientras que los tanques de acido, el filtro de aire,
etc., fueron excluidos del modelo. Las lista de |las unidades y las corrientes
del proceso se presentan en las Tablas 1 y 2. El diagrama del proceso del

modelo con sus unidades y corrientes se presenta en la Figura 8.

Después de la seleccion de las unidades y corrientes del proceso, el
siguiente pasc es el desarrollo de las ecuaciones de restriccion. Las
ecuaciones de restriccion se introducen en Flowsim usando el formato del
lenguaje de GAMS. El modelo del proceso se utiliza para reconciliar
mediciones de la planta, estimar parametros, optimizar la utilidad vy
minimizar las emisiones de la planta. La formulaciéon de las restricciones es
muy similares ente las unidades del proceso del mismo tipo. Por tanto se
dividio en cuafro secciones la formulacion de restricciones: la red de
intercambiadores de calor, los reactores, los absorbedores y el balance
general de la planta. Para cada una de estas secciones se explica como

se plantean las restricciones{balances de materia y energia).
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Nombre de la

Descripcion

unidad

Burner Quemador de Azufre

Cboiler Calentador a Fuego Directo

ColdIP Interenfriador

Converterl Lecho del Reactor |

Converter2 Lecho del Reactor 2

Converter3 Lecho del Reactor 3

Converter4 Lecho del Reactor 4

Drum Tangue de Vapor

Economizer Economizador

Finalab Absorbedor de Acido Secundario

Furnspl Divisor después del guemador

HotlP Intercalentador

Interab Absorbedor de Acido Primario

MixRec Mezclador después del recuperador de calor

T — Mezclador de Vapor después del Tanque de
Vapor

Shi Sobrecalentador 1

Sh2 Sobrecalentador 2

Splsteam Divisor de Vapor después del Tangue de Vapor

Splwater Divisor de Agua después del economizador

Whboiler Recuperador de Calor 'r

Tabla 1: Unidades de Proceso de la Planta de Acido Sulfirico.
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Nombre de la Descripeion

corriente

s06 Corriente de entrada de aire

s07 Corriente del gas de salida del gquemador de azufre
508 Corriente del gas entrada al recuperador de calor
s08a Bypass del recuperador de calor

s09 Salida del recuperador de calor

s10 Entrada al Convertidor 1

s11 Salida del Convertidor |

s12 Entrada al Convertidor 2

s13 Salida del Convertidor 2

sl4 Entrada de gases calientes al interenfriador

s15 Corriente de gas de entrada al absorbedor secundario
s1é Corriente de gas de salida del absorbedor secundario
519 Entrada de gases frios al intercalentador

520 Entrada al Convertidor 3

s21 Salida del Convertidor 3

5§22 Entrada al Convertidor 4

s23 Salida del Convertidor 4

$235 Corriente de gas de entrada al economizador

5§24 Corriente de gas de salida del economizador

525 Corriente hacia chimenea

s50 Corriente de azufre

sbd Corriente de aire del tanque de vapor

sbfw Alimentacion de agua al calentador a fuego directo
shpl Vapor sobrecalentado del sobrecalentador 1
|shp2 Vapor sobrecalentado del sobrecalentador 2

!ssl Entrad de vapor saturado al tanque de vapor
[ssTa Vapor saturado del recuperador de calor

sslb B Vapor saturado del calentador a fuego directo

552 Salida de vapor saturado del tanque de vapor

554 Entrada de vapor saturado al sobrecalentador 1

$55 Entrada de vapor saturado al sobrecalentador 2
swi Salida de agua del economizador

swia - Entrada de agua al recuperador de calor

swib Entrada de agua al calentador a fuego directo

Tabla 2: Corrientes de Proceso del Modelo del Proceso de Acido Sulfdrico.
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3.1 Red de Intercambiadores de Calor.

La red de intercambiadores de calor en la planta de dcido sulfurico
incluye: 2 calentadores a fuego directo, dos intercambiadores de calor,
dos sobrecalentadores y un economizador. En estas unidades, no hay
transferencia de masa ni reaccién quimica. Los flujos de entrada son
iguales a los flujos de salida en ambos lados. El balance de materia
establece gue la disminucidon de entalpia (MJ/s) en el lado caliente es

igual al aumento de entalpia en el lado frio mas la pérdida de calor:

inlei tler autlet inlet
(H it H(’" )."m! = (H _HI )(‘o."{.’ +Q.r‘ns.\'
(1)
Para el intercalentador (HotlP), s13 es la corriente de entrada del lado
caliente mientras s14 es la corriente de salida. La corriente s19 es la

corriente de entrada del lado frio y s20 es la corriente de salida. El

balance de energia se escribe como:

ler outlet _ (1) (i) (1) (i)
(H ~H )fml - EF—H hl.'i - EF‘I‘? hl‘l

ouilet inler _ () (i) i) (i
(H =H"™) s =ZFy hyy —ZFq hy

cold

(2)

donde Fi3) es el flujo molar (kmol/s) de las especies i en la corriente s13 y
hi3l" es la entalpia (MJ/kmol) de las especies i en la corriente s13. el flujo
molar total y la entalpia de la corriente s13 esta dada por las siguientes
ecuaciones:

F,= ZF”("
H” - EF‘I\‘“]J{-’I_“”
(3)
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donde la suma se lleva a cabo sobre todas las especies i presenies en la
corriente s13. Esta nomenclatura se utiliza para todas los flujos y las
entalpias. El nimero en el subindice de la variable se usa para identificar
a la corriente a la que pertenece. Hnely es la entalpia de entrada en el

lado caliente, y tiene unidades de MJ/s.

El calor transferido en el intercambiador es proporcional al area de
transferencia de calor A, al coeficiente de transferencia de calor U y a la
diferencia de temperatura media logaritmica entre los dos lados Tim;

Q=AUTm, donde Q es el cambio de entalpia en el lado frio,

Q = (H.r'n!e! _ Hauffcl)
(4)

Los balances de materia y energia asi como las ecuaciones de
transferencia de calor son similares para todas las unidades de la red de

intercanbiadores de calor.

En estas ecuaciones, el flujo total, la composicién y la temperatura de las
corrientes son variables medidas. Las entalpias de las especies y la
diferencia de la temperatura media son variables medidas porque
pueden ser calculadas a partir de otras variables medidas como la
temperatura y los flujos. Los coeficientes de transferencia de calor son
parametros del proceso que deben ser estimados. El drea de
transferencia de calor, la pérdida de calor y los coeficientes en las
ecuaciones de entalpia son constantes. La pérdida de calor de los
intercambiadores se estima que es el 2% de la cantidad de calor

intercambiado.
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3.2 Sistema de Reactores.

El sistema de reactores de la planta incluye un quemador de azufre y

cuatro convertidores cataliticos.

Para el quemador de azufre las entradas son: una corriente de aire seco
(s06) vy la corriente liquida de azufre (s50).El aire seco reacciona con €l
azufre liquido para producir SO2 y calor. El dioxido de azufre junto con el
nitrdgeno y oxigeno sin reaccionar enfran al recuperador de calor. A la
temperatura de diseno de operacion, todo el azufre es convertido a
diéxido de azufre y un poco de tridxido se forma a partir del didxido de
azufre. Las mediciones de la planta muestran que el 2% (mol) de SO2 se
convierte en SO3 en esta unidad, y este valor se incorpora a los balances

de materia y energia para esta unidad.

El balance de materia para cada componente se basa en la ley de la
conservacion. El balance de materia a régimen permanente se escribe

como:

F;'n (f} i F:mf (I) P ‘F'grn ('rl) = 0

(5)

donde i representa el nombre de los componentes. Para el quemador de
azufre, Fin(i), Foulli) ¥ Fgenli) son el flujo de entrada de aire f0é(i), el flujo de
salida f07(i) y la generacién de los componentes de la reaccion, r(i). El

balance de materia global es la suma de todos los componentes.

Dos reacciones se llevan a cabo en esta unidad: la primera es de azufre a
didxido de azufre y la segunda es de didxido de azufre a trioxido de
azufre. Todo el azufre se convierte en didoxido de azufre y el 2% (mol) del

diéxido de azufre producido se convierte en tridxido de azufre. Por tanto.
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la rapidez de reaccion para cada componente esta relacionada con el
flujo de entrada del azufre F50 y los coeficientes estequiométricos de los
componentes en la reaccion. Ademads, la rapidez de reaccion del
producto tiene un valor positivo y la rapidez de reaccion del reactivo
tiene un valor negativo. Por ejemplo, el balance de materia para el

dioxido de azufre es:

SO, :F))'” —F +0.98*F,, =0

oy

)

donde Fos*9? y Fo7°C2 son los flujos de enfrada y de salida del diéxido de
azufre, y 0.98%Fs es la rapidez de reaccion del didxido de azufre. Para la
primera reaccion, el dibxido de azufre tiene coeficiente estequiométrico
de 1. en la reaccién dos, el didxido de azufre tiene coeficiente
estequiomeétrico de -1. Por tanto, la rapidez de reaccion del didxido de

azufre en las dos reacciones es:

Fyy=0.02*%F,, =0.98*F,,
(7)

El balance general de energia en estado estacionario se establece a

partir de la primera ley de la termodindmica:

-AH+Q-W =0
(8)

donde AH es el cambio de entalpia enfre la corriente de entrada y de

salida:
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H

ol m

; n
AH =Y FOR =3 FORO + —2EAR"
> 3 e

antpr it A

AH =H

(?)

donde: nsr es el nimero de moles del reactivo A, va es el coeficiente
estequiométrico del reactivo A en la reaccion y Ah%nes el calor de
reaccion. Q es el calor proporcionado al sistema y W es la cantidad de
trabajo realizado por el sistema. La ecuacion de energia para el

quemador de azufre es:

Flt™™ 4+ Fo Pl + Fyy AR s +0.02* FyoAh™ 1 =3 Fp, 1 = O,

(10)

donde el primer y segundo término representan la energia para las
corrientes de entrada s50 y s06. El tercer y cuarto término representan la
generacion de calor para la primera y segunda reaccion. El quinto y sexto
término representan la energia para la corriente de salida s07 y la perdida

de calor de la unidad.

F indica el flujo de las especies en kmol/s; h representa la entalpia de las
especies en MJ/s. Ahun®©? y Ahua$03 son el calor de reaccidon de oxidacion
del azufre y la oxidacién del SOz a la temperatura del quemador; y Qioss €5

la perdida de calor del quemador de azufre.

Los cuatro convertidores cataliticos son de flujo tapén y adiabdaticos. En
estos convertidores, el dioxido de azufre se convierte el trioxido de azufre
en una reaccion exotérmica. El modelo cinético que se ocupa para esta
reaccion catalitica es de Harris y Norman (1972). Harris y Norman

desarrollaron una funcion empirica para determinar la rapidez intrinseca

47




Modelado de la Planta de Acido Sulfdrico

para la reaccion de oxidacion del diéxido de azufre. La ecuacidon de
rapidez intrinseca es:

. 1
Reaccion: SO, + ?Z-Oz < SO, +calor
Ecuacién de rapidez de conversion del SOq:

o a W2

) Pso, Fo,

. PSO3
Fso. ~ o 12 o o - T2
(A + BP02 + C})SOZ + DPSO3 ): kp RSO-_) P02

Ibmol de SO2 convertido
h Ibmol de catalizador

donde: . €s la rapidez de reaccion,
PO2 _sz Py, sonlas presiones parciales interfaciales del Oz,

SO3, SOz, atm;

pu ] p:,'” son las presiones parciales interfaciales del Oz y del
3 P

SOqa conversion cero a presion total, atm;

kp esla constante de equilibrio. atm'”2,

log, kp =5129/T-4.869 - TenK

A-B.C ,Dson parametros de las relaciones de Arrhenius;

Catalizador LP-110:
10327350/ T =7 38+03700 T

.4=e-blﬂh-l'"-""f‘8=0’C=e ‘D=e

Catalizador LP-120:

=K A+ TOM0 T

/f s e—:iw- Al T ‘ B = (]‘ (_ - er. A5-ani I ‘ !) _ e

TenkK.
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La rapidez de reaccion real del SO: (rso3) se calcula a partir de la rapidez

intrinseca multiplicada por el factor de efectividad de reacciéon Ei,

rsoa=rsozkt.

La ecuacién empirica para el calor de reaccién de oxidacion del SOz es:

.. SO, =1.827%(~24097-0.26T +1.69x107°T* +1.5x10" / T), Bru/ Ihmol
(12)

Se asume flujo tapén perfecto para los cuatro reactores. Por tanto, los

balances de materia y energia es un sistema de ecuaciones diferenciales.

d‘FS(J_. =i i
d-_’ S0,
dH
d_ =—4 'r.\'l’J\ hr.ruSO.'i

(13)

En las ecuaciones de resiriccion de esta unidad, los flujos totales, la
composicion y la temperatura son variables medidas. La rapidez de
reaccién y las entalpias de las especies son variable inmedibles. Er es un
parametro del proceso a estimarse. Las demas variables, como el area
transversal, la densidad del catalizador y los coeficientes de las

ecuaciones de entalpia son constantes.

Las ecuaciones diferenciales ordinarias para los balances de materia y energia
en estas unidades son transformadas a ecuaciones algebraicas mediante el
método de Euler. Estas ecuaciones algebraicas son escritas en GAMS vy
resueltas con las ofras restricciones del modelo de la planta. Las condiciones
limite de las ecuaciones algebraicas son las condiciones de entrada y de salida

de los convertidores.
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3.3 Seccion de Absorcion.

Esta seccién incluye el absorbedor de acido primario y el absorbedor de
dacido secundario. Estas unidades involucran transferencia de SOs de la
fase gaseosa a la fase liquida. Para ambas torres, se asume que el SOz en
la corriente gaseosa es totalmente absorbida por la soluciéon de dacido
sulfurico, y la otra parte del gas se considera como inerte. Ademas. el
flujo molar total de la corriente de acido sulfurico se toma como la suma
del flujo molar de SO3 y agua. Basandose en estas suposiciones, el flujo
molar del agua en la corriente del acido no debe cambiar entre la
entrada y salida del absorbedor. La diferencia entre la salida y entrada
para el SOz y el flujo molar total en la corriente de acido es igual al flujo
molar del SO3 en la corriente gaseosa. El SO3 es totalmente absorbido de

las corrientes s20 y s24 respectivamente.

El balance de materia sélo se plantea para la corriente gaseosa. No se
incluye el balance para la corriente de dcido sulfirico debido a que es
excluida del modelo del proceso. Esto es debido a que existian pocas
mediciones disponibles para las corrientes de dcido. Ademas, la rapidez
de absorcion de SOs3 en los absorbedores es suficiente para calcular la
produccién de dcido sulfurico, lo que representa que la exclusion de las

corrientes de acido no afecta la presion del modelo de la planta.

Los balances de materia y energic para cada unidad del proceso se

encuentran en el Apéndice B.
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3.4 Balance de Materia.

El balance de materia global relaciona los flujos de la materia prima con
los flujos de productos y desechos. Para el proceso de dacido sulfurico. la
producciéon de acido sulfirico, fees puede ser determinada con la rapidez

de absorcién del SOs en los absorbedores.

X

wod

(FIS..‘;(J_‘ + an,.s‘o‘ )/ F_r

prod

(14)

donde Xpoa €s la fraccidon molar del SOs en la corriente de producto de

acido. Las unidades de todos los flujos son kmol/s.

El agua de dilucidn se usa para agjustar la concentracién del acido en
ambos tanques de dilucion de las dos torres de absorcion. La cantidad de
agua de dilucion, Faw (kmol/s) se determina mediante la produccién de

acido sulfdrico (Fered) ¥ la concentracion del producto (Xprod),

o

dw

= Fpmd * (l . "\,pmd' )

(14)

La restriccion para la relacién entre el oxigeno vy el aire es:

Faso, !l Fogn, =0:2110.79

El peso molecular promedio para la corriente de producto del acido
sulfurico se calcula a partir de la siguiente ecuacion:

mwprod = X, *mw_SO,+(1-X, ) mw_H,O

provd

(16)
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donde mw_SO3z y mw_H20 son el peso molecular del SO3 y del H:O
respectivamente. La emision del SOz de la planta, la cual se define como
las libras de SO: liberado al ambiente por tonelada de écido producido
se calcula a partir de:

emiss = (F o, *64.0%2.204) (F,

ot (X g Fmw _SO, +(1-X ,_)*mw_H,0)/1000)

prod

(17)

El factor de 1000 convierte kilogramos de acido a toneladas, mientras que

el factor de 2.204 convierte el flujo de SO2 de kilogramos o libras.
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4 APLICACION DE ADVANCED PROCESS ANALISIS
SYSTEM.

La primera ventana presentada al usuario es ‘Advanced Analysis System
Desk' que es el escritorio de trabajo principal del programa. (ver Figura 9).

En este escritorio se tiene acceso a los cinco modulos del programa.

I Advanced Process Analysis System HE = E3

File Process Help

“ Advanced Process .
Analysis System

Reactor Pinch Poliution
Analysis Analysis Aseessment

et
I

carchivos de progrematadvanced process analysis systemtempuntiled| 10/06/38 | 11:55am.

Figura 9:Escritorio del Advanced Process Analysis System.

Por defauli, el APAS abre un nuevo modelo nombrado ‘uniitled.ico’. En la
parte inferior izquierda de la ventana se muestra el nombre del archivo
completo del nuevo modelo. También se muestra en la parte inferior
derecha. la fecha y la hora en que se inicio el programa. El meny ‘File’

ofrece varias opciones como abrir un nuevo modelo o un modelo ya
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existente. La opcién '‘Recent Models' guarda una lista de los cuatro

modelos ocupados recientemente para facil acceso.

Cuando un modelo nuevo se abre, sélo el botén ‘Flowsheeting Simulation’
esta disponible. Esto se debe a que el desarrollo del modelo del proceso
usando Flowsim es el primer paso en la implementacion del APAS. Hasta
que la parte del diagrama de flujo es completada, los botones para los

cuatro programas restantes se mantienen indisponibles.

Para implementar el APAS al proceso del acido sulfurico, el primer paso es

desarrollar el modelo del proceso usando Flowsim.
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5 APLICACION DE FLOWSIM.

Este programa nos permite crear el diagrama de flujo del proceso asi

como ingresar todos los datos que describen al proceso.

Al seleccionar ‘Flowsheet Simulation' del escritorio de APAS, la ventana
de Flowsim muestra el cuadro ‘General Information’. En el espacio para el
nombre del modelo escribios'Contact'. En el espacio para la descripcion
del proceso escribimos 'D-trian sulfuric acid plant from IMC Agrico
Company'. (Figura 10}

l & General Information

Figura 10: Cuadro de Informacién General.

Al dar clic al botén 'OK',se cierra el cuadro 'General Information’ v la
pantalla principal del Flowsim esta habilitfada. Esta es la pantalla donde el
usuario dibuja el diagrama de flujo. El menu 'Model' (Figura 11) provee los
comandos utilizados para dibujar el diagrama de flujo. Los comandos se
dividen en dos grupos. El primer grupo tiene comandas para dibujar el
diagrama de flujo mientras que el segundo tiene comandos para ingresar

todo tipo de informacion del proceso.

El comando 'Add Unit' se usa para dibujar las unidades del proceso. El
comando ‘Add Stream' se usa para dibujar una corriente entre dos
unidades de proceso. Sin embargo, las corrientes de entrada y de salida
del proceso solo estdn asociadas con una unidad. Para resolver este

problema. el Flowsim tiene un tipo adicional de unidad llamada
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‘Enviroment I/O'. La opcion ‘Lock' permite gue el diagrama sea
Unicamente de lectura y no permite realizar cambios. Para habilitar el

diagrama se vuelve a escoger la opcion ‘Lock’.

Usando los comando anteriores se dibuja el diagrama de flujo del
proceso. Aungue Flowsim permite dibujar las unidades y las corrientes en
cualquier orden, se recomienda que para dibujar el modelo del proceso,
se empiece con la alimentacion y se siga con las unidades y corrientes en

orden.

FlowSim - C:AARCHIVOS DE PROGRAMAVADVANCED PROCESS AMALYSIS SYSTEMMemp\Unt... [[=] B3
File | Model ES Opbions Hep i

Figura 11: MenU Model.

El procedimiento para dibujar el diagrama de flujo del proceso es el
siguiente: seleccionando el comando ‘Add Unit' el cursor cambia a una
mano el cual nos permite dibujar un rectangulo. Una vez, que el botén
del mouse se suella, una pequena ventana aparece en log pantalla

(Figura 12|. Para cada unidad de proceso que es dibujada en Flowsim, se
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requiere que el usuario ingrese una identificacién Unica y la descripcion.
Para el gquemador de azufre, ingresamos ‘Burner’ como ID y ‘Sulfer Burner’
como la descripcién. Agregamos la siguiente unidad del proceso con ID

‘Wboiler' y como descripcion ‘Waste heat boiler'.

Figura 12: Ventana Unit.

Para agregar una corriente que salga de la unidad Burner y entre a la
unidad Furnslp, se selecciona el comando ‘Add stream’. El cursor cambia
a un peqgueno circulo. Posicionamos el cursor en la unidad Burner y lo
arrastramos hacia la unidad Furnslp. El programa abre una pequena
ventana en la cual se ingresa la identificacién de la corriente y su
descripcion. Para la primera ingresamos ‘'s07' y para la segunda ‘'Sulfur
burner outlet gas stream’'. Ahora la pantalla del Flowsim luce como se
muestra en la Figura 13. De esta manera, todo el diagrama de flujo para
el proceso del acido sulfurico se dibuja. Después de dibujar el diagrama

completo, la pantalla de Flowsim luce como en la Figura 14,
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Figura 14: Diagrama de Flujo del Proceso de Acido Sulfurico.
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El meny 'Edit’ (Figura 15) provee varias opciones para editar el diagrama.
Para usar los comandos del menu Edit, una unidad del diagrama de flujo
debe ser seleccionada primero dando clic en ella. Los comandos ‘Cut’,
‘Copy' and 'Paste' pueden ser utilizados tanto para las unidades como
para las corrientes. El comando ‘Deleted' se usa para remover
permanentemente la unidad o la corriente del diagrama. El comando
‘Rename’ se usa para cambiar el ID de una unidad o de una corriente. El
comando ‘Properties’ se usa para cambiar el aspecto de una unidad o

de una corriente.

El menl '‘Options' (Figura 16) permite modificar el diagrama. La opcion
‘loom' se usa para ampliar o disminuir el diagrama asi como también
para ajustar el diagrama a que ocupe toda la pantalla. El comando 'Grid
Lines' se usa para cuadricular el diagrama de flujo. El comando 'Object
settings’ (Figura 17) es Util para cambiar el aspecto de todas las unidades
y corrientes en la pantalla de Flowsim. Si se desea mantener los cambios
aun después de cerrar la aplicacion, se debe seleccionar ‘Save the

palette for future uses’.

Una vez gue se ha dibujado una corriente, los datos asociados a la
corriente pueden ser introducidos dando clic en la opciéon ‘Data’del
menU Edit o dando doble clic en la corriente. Los datos asociados a la

corriente s06 se presentan en la Figura 18.

Para ingresar las variables medidas asociadas a la corriente, el boton
‘Add' debe ser oprimido. La informaciéon acerca de la variable como el
nombre de la variable, el dato de la planta, la desviacion estandar
deben ser ingresados. La descripcion, el punto inicial, el factor de
escalamiento, el limite inferior y superior y las unidades de la variable son

opcionales.
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Genstal Info,..
Global Data
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Figura 15: Menu Edit.
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Figura 16: Menu Options.
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Figura 18:Ventana Stream Data.
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Los cambios pueden ser guardados en el modelo dando clic en el boidén
‘Update’ o pueden ser cancelados por el botén ‘Cancel'. De esta
manera, todas las otras variables medidas asociadas con la corriente

pueden ser infroducidas.

Para ingresar las variables inmedibles asociadas a la corriente, se da clic
a al etigueta ‘Unmeasured Vars'. Y de manera similar a las variables
medidas se ingresa la informacidn. Se ingresa el nombre y el punto inicial
de la variable inmedible. Los limites, el factor de escala, la descripcion y

las unidades de la variable son opcionales.

Para ver una variable en particular, se infroduce el nUmero de registro en
el cuadro adyacente al botén 'Go to Record'. Luego das 'enter' parair a
esa variable. Para borrar una variable, primero vas a esa variable y das
clic en 'Delete’. Para regresar a la pantalla principal, das clic en el botén

‘Close’.

Para ingresar a las datos asociados a una unidad, das doble clic en la
unidad. Se abre una ventana de datos similar a la anterior. Las variables
medidas y las variables inmedibles se introducen de la misma manera

como para las corrientes.

Para ingresar las restricciones de igualdad se da clic en la etiqueta
‘Equalities’. Luego se da clic al botdén '‘Add' v se ingresa la ecuacion en el
recuadro y oprimes ‘Update’. Notar que el uso de ‘=e=' en lugar de ‘=" es

requerido por el lenguaje de programacion de GAMS. (Figura 19).
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. Lnit Data
UntiD

peze: 2 -z I__,,”

Figura 19: Etiqueta Equalities de la ventana Unit Data.

La ventana ‘Unit Data' tiene una etfiqueta extra para introducir los
parametros en el modelo, los cuales estan asociados con la unidad en
particular. Para introducir un paradmetro se da clic en la etiqueta ‘Plant
Params'. Se da clic en el botén ‘Add’. Es necesario ingresar el nombre del
paradmetro y el punto inicial. Los limites, la descripcion y las unidades del

parametro son opcionales. (Figura 20)

= 102-4 MJ/sKosqly i
Description: [Overall Heat Transter Coefficient

¥

4] 4 |Plant Parameters 101

GoTond:"r:._-

1) Required

Figura 20: Etiqueta Plant Parameters en la Ventana Unit Data.
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5.1 Datos Globales.

Si hay variables, pardmetros y ecuaciones que no pertenecen a una
unidad ni a una corriente, deben ser introducidos en la ventana ‘Global
Data'. Para introducirlos, das doble clic en el fondo del diagrama de flujo
o das clic en la opcidn 'Global Data' del mend Model.

La ventana ‘Global Data’ se presenta en la Figura 21. La Ultima etiqueta
de esta ventana es para las ecuaciones econdomicas las, cuales son

usadas como el modelo econémico.

lobal Data

i i1 =e=(125502°64.02.204) (fproc(
s03{1 XprodPh2o) /1)

Figura 21: Etiqueta Equalities en la Ventana Global Data.

5.2 Tablas.

Si hay coeficientes constantes usados en las ecuaciones de restriccion,
pueden ser definidos como una tabla. Estos coeficientes constantes son
agrupados en juegos, y pueden ser definidos usando nombres concisos

para referirse a sus valores en las ecuaciones.
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Para crear una tabla, seleccionamos la opcién ‘Tables' del menu Model y
se abre la ventana Tables (Figura 22). Se da clic en el boton 'Add New'.
Luego, se ingresa la informaciéon general de la tabla como: el nombre de
la tabla, de las filas y de las columnas asi como tambiéen el numero de
columnas. El nombre de la tabla queda como el nombre del grupo de
coeficientes. El nombre de las filas y columnas son los nombres para los
subcomponentes. Después de introducir la informacion de la tabla se

debe de guardar los cambios.

Para ingresar los datos de la tabla, se da clic en el boton ‘edit'. La
ventana 'Edit Table' se abre. La ventan Edit Table para la tabla 'Coe_Cp'
se muesira en la Figura 23. Al dar clic en el botdn 'Close’ se actualizara la
tabla y se cerrard la ventana. Una tabla existente puede ser editada o

borrada seleccionando la tabla y después dando clic en 'Edit' o ‘Delete’.

JCoe Cp e
':'|Ide$ gas heat capacity coefficients [T<1000K)
ne: [comp1 i
Column Name: - [i_cp
Number of Cokamns: 5 _ -
(e[ «]Tabkes 1cr5 3 ] R
AddNew!| Rename| ~Deete |  Ed' | Clse |

Figura 22: Ventana Tables.
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a3
£.8437e-7
-9.1764e-6
9.8474e-6
-5.0300e-7

Figura 23: Ventana Edit_Table.

5.3 Entalpias.

La entalpia de una corriente se expresa generalmente como una funcién
polinomial de temperatura. Esta funcién aparece reiteradamente en el
modelo con los mismos coeficientes, los cuales tiene valores numéricos

para cada componente quimico. Un ejemplo es:
3
h =ay, +a,T+a,T* +a,T* +a,T* +a,T’

donde hay seis coeficientes, au as, para el componente i.

La ventana ‘Enthalpy’ se usa para guardar los coeficientes de entalpia
para un grupo de componentes. Para crear una funcién de entalpia, se
selecciona la opcién ‘Enthalpies’ del menU Model que abre la ventana
Enthalpy. Después se da clic en el botén ‘New Enthalpy' y la ventana
permite que el usuario ingrese el nombre de la tabla de entalpia, el
nombre de la fila y el de la columna. Una vez ingresados la informacion

anterior se da clic en el botén ‘Save'. Para ingresar los coeficientes, se da
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clic en el botén ‘Edit’ y una vez terminada la tabla se cierra la ventana

‘Enthalpy Table’ (Figura 24).

Figura 24: Ventana Enthalpy.

Al intfroducir los valores de la entalpia, se agregan primero los valores de

los reactivos seguido de los productos, SOz, O2 y después SOs.

5.4 Propiedades Constantes.

La ventana 'Constant Properties' es donde las listas de constantes se
guarda. Dando clic en la opcién ‘Constants’ en el menu Model, la
ventana 'Constant Properties' se abre (Figura 25). Para crear un juego de
propiedades constantes, se da clic en el botén ‘Add New' que abre la
ventana donde se ingresa el nombre de la lista y su descripcion si se
desea. Una vez ingresado la informacion, se da clic en el boton ‘Save’. El
siguiente paso es introducir las propiedades constantes que se desea que
estén en esa lista. Para esto, se da clic en el botén ‘Edit' e introducimos el
nombre de la constante, su valor y su descripcion en la primera, segunda

y tercer columna de la lista respectivamente (Figura 26).
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Una vez infroducida toda la informacién, el modelo esta completo y se

guarda con la ayuda de la opcién ‘Save’ del menu File. La opcion ‘Print’

nos permite imprimir el diagrama de flujo. Cuando salimos del programa

regresamos al escritorio de APAS.

123.77| Critical molar volume

126.948| Critical molar volume

73.4|Critical molar volume

835

Ciritical molar volume (cc/gmol)

430.36 | critical temperature K

491 46 citical temperature K

) 15_5”8 ciitical temperature K
126.2| crbical temperature K

0.093551

| wiscosity (Ilb/ft-he]

0.116947 | viscostty [Ib/ft-hr)

0.059773 viscosity (lb/ft-he)

0.04426 viscosity (Ib/ft-hr]

Figura 246: Ventana Constant Property.
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El modelo del proceso desarrollado necesita ser validado para asegurar
que representa fielmente el proceso actual y que no hay ningun error.
Esto puede readlizarse, usando el modelo para llevar a cabo una
simulacion para después comparar los resultados con los datos de disefio
del proceso. Si los datos del disefio no estan disponibles, una solucion
alternativa es usar el paso de deteccién de errores y reconciliacion de
datos de la optimizacién en linea para comprobar la validez del modelo.
Los datos de la planta en operacién del SCD pueden ser utilizados para
este propdosito. Los datos reconciliados obtenidos son comparados con los
datos de la planta y si los valores concuerdan dentro de la precision de
los datos, el modelo es una descripcidon precisa del proceso actual. Para
el proceso del acido sulfurico, esta estrategia fue utilizada para validar el
modelo. La deteccién de errores crasos vy la reconciliacion de datos es el

primer paso de la optimizacion en linea.
En el Apéndice C se presentan los datos introducidos al Flowsim en forma
de tablas para cada una de las unidades y corrientes del proceso. Asi

como también las constantes y los coeficientes de entalpia.

El siguiente paso es la optimizacién en linea.
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6 APLICACION DE LA OPTIMIZACION EN LINEA.

La pantalla principal del programa de Optimizacién en linea muestra la
ventana de descripcién del modelo (Figura 27).

e On-line Dptimization -

D st Sullsic 8ckd lark iom IMC Agico Eorpany.

Figura 27: Ventana Model Description.

El nombre del modelo y la descripcidon fueron introducidos en Flowsim. En
esta ventana de descripcion del modelo también se incluyen el objetivo
de la optimizacion y el tipo de modelo. Se tienen cinco opciones para &l
objetivo de la optimizacién, y son: 'Optimizacion en linea (completa)’,
‘validacién de datos', ‘Estimacién de Parédmetros', ‘Optimizacion
Economica’ y ‘Estimacién de Parémetros y Optimizaciéon Econémica’.
Estas cinco opciones se pueden seleccionar de la lista. Para nuestro
ejemploc  como objetivo de nuestra oplimizacién seleccionomos

‘Optimizacién en linea’. El tipo de modelo para el modelo de la planta.
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debe especificarse como ‘lineal’ o ‘No lineal'. Para este caso,

seleccionamos '‘No lineal' como tipo de modelo.

El meny View nos permite acceder a: los algoritmos de optimizacion, al
diagrama de flujo y/o a la informacion del modelo. Cuando abrimos el
menl View y seleccionamos la opcion All info el programa nos permite
acceder a toda la informacion del modelo de la planta introducida
anteriormente en Flowsim, la cual se despliega en forma de carpetas.
Cabe aclarar gue si se desea hacer una modificacién o correccion a los

datos es necesario hacerlo desde Flowsim. Estas carpetas son:

Model description, contiene la descripcion del modelo de la planta.
En la cual se nos permite seleccionar el objetivo de la optimizacién

asi como el tipo de modelo.

Tables, contiene las tablas de los coeficientes de entalpia vy

capacidad calorifica a diferentes rangos de temperatura.

Measured Variables, contiene la descripcion completa de todas las
variables medidas que participan denfro del modelo. La
informacion que proporciona de las variables es: el nombre, el valor
de la medicion de la planta, la desviacion estandar, el punto
inicial, el factor de escalamiento, el limite inferior y superior, el
numero de la corriente, el nombre de la unidad de proceso, las

unidades y una descripcion pequena.

Unmesured Variables, contiene la descripcion de las variables
inmedibles dentro del modelo. La informacion que se proporciona
es: el nombre, el puntfo inicial, el factor de escalamiento, el limite
inferior y superior, el nUmero de la corriente, el nombre de la unidad

de proceso, las unidades y una descripcion pequeda.
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Plant Parameters, contiene todos los pardmetros introducidos en las

unidades y en la informacién general del proceso.

Equality Constraints, contiene todas las restricciones de igualdad
con su factor de escalamiento, el nombre de la unidad de proceso

y el nUmero de la corriente (Ver Figura 28).

Inequality Constraints, contiene todas las restricciones de
desigualdad dentro del proceso, el nombre de unidad y el nimero

de la corriente.

Optimization Algorithm, contiene los algoritmos para la Validacién
de Datos y la Estimacion de Parametros, la funcién Objetivo para la
Optimizacién Econdmica, la direccién de la Optimizacién vy el tipo

de Modelo Econdmico (Ver Figura 29).

Constant Properties, contiene todas las constantes del proceso.

En la carpeta Optimization Algorithm , por default se selecciona la opcién
del método de Tjoa-Biegler para la validacion de datos y el método de
Minimos Cuadrados para la estimacion de paradmetros. Cabe sefalar que
hay tres opciones a elegir para ambas: el método de Minimos Cuadrados
|errores pequenos), el método de Tjoa-Biegler [errores moderados) y la
Funcion Robusta (errores grandes). Para nuesiro modelo dejamos las
opciones de default. En la Optimizacién Econdmica del proceso, la
funcion objetivo es ‘profit' definida anteriormente. Seleccionamos la
direccion de la optimizacion: Maximizing o Minimizing, que de acuerdo a
nuestra funcidén objetivo es la primera opcion y también seleccionamos

lineal entre: Linear y Nonlinear para nuestro tipo de modelo.




Aplicacién de la Optimizacién en Linea

ol
Ny
[ Hselamenisstatacto| T ssla e e
|HO9 =e= R H0802° (SL =09 T
TOBNZ =e= 0GNZ [whoier i o
10802 =e= (0902 [wholet o
108503 =e= 103503 | whoiler i o
[fewla =e=1s213 Twholer .
| [HiS03 =e= Faclol™1 £ | Bunes e Y
|HO7=e= R{10702° (5L | 07 ; W
_ | 0702 =e= 1060245077, " Burner B )
'B% T - [ ')
- - iy i
I~ Inchide SCALING OPTION foreubons 1

Data Valdstionlgotbne [T Bieger Method Imoderale gose enos) =/ -1 = s o
P ters Estanatice Aloorl ILeast Square: Method [small gross enors] _:}

Economic Optimization Objective Function: i i G
(elel]

Oiptrazation Direchor: IH Hamizing =

Econoniic Model Type: ILlnear :}

Figura 29: Ventana Optimization Algorithms.
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En el meny View hay un item Options, el cual nos permite acceder a
cuatro submenus. El item Options se presenta en la Figura 30. El primero,
GAMS Process nos da a escoger si se desea que: la ventana de GAMS se
cierre automaticamente después de terminar, se muestren los datos
iniciales y en que directorio quiere que se guarde el archivo, El segundo,
Output Format nos permite especificar el formato de salida de GAMS.
Podemos decir el nUmero de lineas por hoja, si se desea gue se incluya
una lista de las ecuaciones o una lista de referencia para los simbolos. El
tercero, Solver nos permite escoger el modelo con el que deseamos
resolver nuestro problema de optimizacion. Optimizacién en linea tiene 3
optimizadores que son: CONOPT, CONOPT2 y MINOSS. Nosotros dejamos
la opcion de default CONOPT para problemas lineales como para
problemas no lineales. El Ultimo submenu Solver Parameters nos permite
indicar el numero de iteraciones, el nUmero de errores de dominio y la
cantidad de tiempo utilizado. Los valores recomendados para los
parametros de solucion de nuestro proceso son: nUmero de iteraciones

1000; errores de dominio 0 y la cantidad de tiempo utilizado 1000 s.

El diagrama de flujo esta disponible pero no se permite hacerle
modificaciones. Si se desea hacer algunas modificaciones es necesario
regresar al Flowsim para realizarla al igual que si se desea modificar algun
dato del modelo del proceso. EL diagrama de flujo en Optimizacién en
linea lo que nos permite es acceder a toda la informacién que esta

relacionada a una unidad de proceso o a una corriente.

Después de introducir toda la informacién requerida, se procede a
ejecutar el programa. Para ejecutar el modelo, seleccionamos la opcién
Execute del menuy File o damos clic al botdén Execute en la barra de
herramientas. Una vez que se ejecuta el modelo la ventana Model
Summary & Execute aparece(Figura 31). Esta ventana nos proporciona un

resumen del modelo del proceso.

74




Aplicacién de la Opfimizacion en linea

l".FJEE |

Figura 30: Options.

75




Aplicacién de la Opfimizacion en Linea

7~ Model Summary & Exe

Iy

Summary of Contact

Plant model: Nonlinear

Economic model: Linear, Maximizing

Parameter estimation algorithm: Least Squares
{Method (small gross errors)

|pata validation algorithm: Tjoa-Biegler Method i
(moderate gross errors) ,?

' |pescription: D-train Sulfuric acid plant from IHC_:.'-s
" |agrico Company. __
“|Conduct D.V., P.E., E.O. in segquence

_' Heasured variables: 29

‘|unmeasured variables: 750

|Plant parameters: 11

Tables: 5 B

Figura 31: Ventana Model Summary & Execute.

Primero, el programa extrae la informacion del modelo de la base de
datos. Basado en esta informacién, genera los archivos de entrada para
GAMS y llama el modelo que se utilizara para resolver el problema. Esta
ventana se cierra automdticamente tan pronto como la ejecucion
termina. Cuando la ejecucion del programa es completada, los

resultados de la optimizacion en linea se muestran en la ventana Oufput.

Después de que los tres programas han sido ejecutados, tres archivos de
salida son generados por GAMS para los tres problemas de optimizacion.
Estos archivos proporcionan soluciones detalladas para los fres problemas:
la Validacion de Datos, la Estimacion de Pardmetros y la Optimizacion
Economica. También, un reporte final es generado por el sistema
interactivo On-line Optimization. En el reporte final, los valores estimados
de los parametros, los valores reconciliados de las variables del proceso,

los puntos de ajuste optimos y las utilidades de la optlimizaciéon
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econdémica se presentan. La ventana Output con el reporte final se
muestra en la Figura 32. El menu View en la ventana output tiene fres

opciones nombradas: Final Report, Full Output y Flowsheet.

Figura 32: Reporte Final.

La opcién Final Report tiene cinco opciones: Economic Objective,
Measured Variables, Unmeasured Variables, Plant Parameters y Stream
Number como se muestra en la Figura 33. El valor del objetivo econémico

se muestra en |la Figura 32.
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g Dutpul

Figura 33: Men0U View.

Cuando la opcién ‘Measured Variables' se selecciona del menu Final
Report, el sistema abre una hoja de datos en la cual incluye los puntos de
ajuste optimos de la Optimizacién Econdmica, los valores reconciliados
de la Validacién de Datos, los valores reconciliados de la Estimacién de
ParaGmetros y los datos de la planta (Figura 34). Seleccionando ‘Plant
Parameters’, el sistema abre una hoja de datos en la que se incluyen los
valores estimados de los parametros de la planta (Figura 35).
Seleccionado ‘Unmeasured Variables', el sistema abre una hoja de datos

con las variables inmedibles y sus valores reconciliados.

Tres opciones estan disponibles en el meny ‘Stream Number': Data from
Data Validation, Data from Parameter Estimation y Optimal Setpoints
(Figura 33). En esta opcién se proporciona la coriente de la cual se desea
saber los resultados ya sea de la validacién de datos, la estimacion de

parametros o los puntos de ajuste éptimos de la optimizacion econdmica.
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En la Figura 36, se muestran los valores reconciliados de la Validacion de

Datos para la corriente S06.

TR

G
6147 shpl
B14.7 shpl

132 483330 s
£46 4833333509

<07

893 7055556 511

553 2611111912
785.9277778/ 513
501.4633323)515
349 8166667 516
543 2611111 519
630 3277778 120

ELTITCI

Figura 34: Puntos de Ajuste Optimos y Datos Reconciliados del Reporte

Final para las Variables Medidas.
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Figura 35: Valores Estimados para los Pardmetros de la Planta del Reporte Final.
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Aplicacién de la Optimizacion en Linea

Figura 3é: Informacién basada en el NOmero de la Corriente.

La opcién ‘Full Output file' proporciona el archivo de salida de GAMS
para los tres problemas: la Validacion de Datos, la Estimacion de

Parametros y la Optimizacion Econdmica.

El usuario puede utilizar las opciones ‘Find' y ‘Goto’ del menu Edit para
buscar una frase particular o ir a una seccién en particular en la seccion
de Full Output File.

El reporte final puede ser exportado como un archivo de Excel utilizando
la opcion 'Export' del menu File. Asi como también el archivo completo

de salida (Full OQutput File) puede exportarse como un archivo de texto.

También se puede acceder a los resultados de los tres problemas desde el
diagrama de flujo de la ventana de Output. Se selecciona una unidad de
proceso o una corriente y se da clic izquierdo apareciendo los resultados

relacionados con la unidad de proceso o corriente seleccionada.
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Aplicocién de la Opfimizacién en Linea

Se pueden guardar los resultados de la optimizacidon con la opcidn ‘Save’
del menu File. Los resultados incluyendo los archivos completos de salida
son guardados junto con el modelo del proceso. Al salirse del programa

se regresa al escritorio de APAS.

6.1 Deteccion del Régimen Permanente y Frecuencia de

Ejecucion.

La Optimizacién en linea lleva a cabo la optimizaciéon econdmica vy
genera un juego de puntos de ajuste optimos. Una alternativa es transferir
este juego de puntos de qgjuste 6ptimos al programa principal o a los
operadores como una hoja de cdlculo de Excel. Estos puntos de ajuste
6ptimos pueden ser enviados directamente al SCD o pueden ser revisados
por los operadores antes de enviarlos al SCD. Antes de implementar los
puntos de ajuste optimos, el programa para la deteccion del régimen
permanente se ejecuta para asegurar que le proceso este en regimen

permanente.

La frecuencia de ejecucion de la optimizacion es el tiempo en el que se
lleva a cabo la optimizacién en linea del proceso , esta tiene que ser
determinada para cada una de las unidades del proceso. Depende del
tfiempo de estabilizacion, ejemplo, el tiempo requerido para las unidades
del proceso para mover un juego de condiciones de operacion en
régimen permanente a otfro. Este tiempo de estabilizaciéon puede ser
estimado a partir de la constante de tiempo por la prueba de paso del
proceso. El periodo de tiempo enfre dos ejecuciones de optimizaciones
en linea debe ser mas largo que el tiempo de estabilizacion para
asegurar gue las unidades han regresado a operaciéon a régimen
permanente antes de que la optimizacién se lleve a cabo de nuevo. Esto
se ilustra en la Figura 37. La figura muesira que la frecuencia de ejecucion

para la optimizacién en la Figura 37a es satisfactoria para el proceso pero
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Aplicacién de la Optimizacién en Linea

la ejecucion de frecuencia para la Figura 37b es demasiada rapida para
el proceso. En la Figura 37a, el proceso ha regresado a operaciones a
régimen permanente y mantenido esta condicion hasta la siguiente
opftimizacién. Sin embargo, en la Figura 37b el proceso no tuvo suficiente
tiempo para regresar a operacién a régimen permanente antes de la
optimizacion alterada. El proceso contfinuar@ en una trayectoria a
régimen no permanente y una intervenciéon del operador deberd se
requerida. El tiempo de estabilizacion para una planta de écido sulfdrico

es de doce horas de acuerdo con Hertwing (1997).

Como se muestra en la Figura 38, es necesario asegurarse que le proceso
este operando a régimen permanente antes de que los datos de la
planta sean tomados del SCD para llevar a cabo la optimizacion en linea.
Los datos de la planta a régimen permanente son requeridos para un

modelo de la planta a régimen permanente.

El método de exploracién horizontal para series de tiempo ha sido
utilizado en la industria para detectar el régimen permanente. En este
método, los valores medidos de las variable claves del proceso son
observadas por un periodo de tfiempo. Si las variable medidas se
mantienen dentro de los limites de dos desviaciones estandar, entonces
se dice que esta operando a régimen permanente. Esto requiere el uso
de un programa principal o una accién del operador para identificar el
regimen permanente y intercambiar datos entre el programa On-line
Optimization y el SCD. Las hojas de cdlculo de Excel son ampliamente
utilizadas para transferir datos. El uso de Excel es en la industria una
manera comun para la seleccion y manipulacion de datos del SCD. La
deteccion del régimen permanente y el intercambio de datos serd

ilustrado con los datos de la planta para este proceso.
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Opfimizacion Optimizacion Opfimizacion
' t tiempo de
eslabilizacion
liempo de
estabilizaciq
variable
de salida
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de ejecucion de ejecugion
fiempo
a. El tiempo entre las optimizaciones es mas largo que el
tiempo de estabilizacion
optimizacion oplimizacion optimizacion
tiempo de
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variable
de salida

frecuencia frecuencia
() s » P -
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Figura 37: Comparacién del tiempo entre dos optimizaciénes.
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Figura 38: Procedimiento de implementacién para la optimizacién en linea.
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Al ejecutarse On-Line Optimization se genera el juego de puntos de ajuste
optimos. Luego este juego de puntos éptimos es transferido al programa
principal o a los operadores como una hoja de calculo de Excel. Esto
puntos de ajuste 6ptimos pueden ser enviados directamente al SCD o ser
revisados por los operadores antes de ser enviados al SCD. Antes de
implementar los puntos de ajuste 6ptimos, el programa de deteccion del
régimen permanente es ejecutado para asegurar que el proceso este en

regimen permanente.

El proceso de acido sulfurico se usé para ilustrar el uso del programa para
el andlisis de series de tiempo para la deteccidn del régimen permanente.
Por lo que se cred un archivo de Excel, steady_state.xls, para incorporar la
capacidad de deteccién del régimen permanente. La primera hoja del
archivo de Excel tiene veinte juegos de los datos de la planta obtenidos
para el proceso de acido sulfirico. Cada columna representa los datos
para 29 variables medidas que fueron tomadas de la historia de datos del
SCD para 20 intervalos de tiempo que terminan con el tiempo actual. Este

juego de datos se presenta en la Tabla 3.

La segunda hoja de calculo fue preparada para analizar estos datos para
determinar el intervalo de tiempo gue muestra que la planta esta
operando a regimen permanente. En esta hoja se presentan series de
tiempo para cuatro variables medidas. En las Figuras 39 vy 40 se presentan
cuaftro graficas de variables medidas de la planta a través del tiempo

para detectar sila planta se encuentra a régimen permanente.

Después de andlizar los datos de la segunda hoja de cdlculo, se
determino que la planta estaba a régimen permanente entre los periodos
de tiempo 3 y 5. Estos tiempos corresponden a 11 a.m. y 7 p.m. el 3 de
febrero de 1998. Por consiguiente, la decision fue importar los datos a la 3

p.m. al programa on-line optimization.
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Aplicacién de la Optimizacién en Linea

Plant Data

Plant Data

Chart 1 - Plant Data - F06
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Figura 39: Gréficas de dos variables medidas con respecto al tiempo.
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Chart 3 - Plant Data - T06

e Plant Data
— Average
—— Avg + Stddev
—— Avg - Stddev

1 3 5 7 g " 13 15 g 19
Time

| |—e—Plant Data
‘ —— Average

695 m—a‘—m—'—'—&‘-;# ——Avg + Stddev |
890 | |——Avg - Stddev

Figura 40: Grdficas de dos variables medidas con respecto al tiempo.
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Después se transfeieren los datos a régimen permanente al programa de

optimizacién en linea. Para realizar esta operacion se regresa a lo

ventana Measured Variables del programa vy se selecciona el Menu File

presentado en la Figura 41. Seleccionamos la opcién Import Plant Data, la

cual abre el cuadro de dialogo de |la Figura 42 en donde se proporciona

el archivo de Excel. Al oprimir el boton abrir se abre un cuadro de dialogo

en el que se solicita el rango de celdas en el que se encuentran los datos

de las variables a régimen permanente. Este cuadro de dialogo se

presenta en la Figura 43. Teniendo los nuevos datos se puede ejecutar el

programa de optimizacién en linea para generar el nuevo juegos de

puntos optimos para SCD.

[
T Emae
737 0385583

6534530

2 B2 5544444
23 67315
2z S04 B1E6EET
3 30 3722232

Figura 41:Opcidén Importar en el mend File.
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Interactive On-line Optimization

Figura 43: Cuadro de dialogo para introducir las celdas de Excel.

La ejecucion del programa de optimizacion en linea genera un juego de
datos para el SCD. Estos valores pueden ser exporfados utilizando el
mismo procedimiento que para importar. El programa de optimizacién en
linea requiere la desviacion estandar de las variables medidas. El
programa de Excel steady_state.xls se ufiliza también para calcular la
desviacion estandar de los variables medidas. Sin embargo, no es
necesario utilizar los datos recientes de la planta para evaluar la
desviacion estandar, se puede usar cualquier juego de datos para

determinar apropiadamente los valores de desviacion estandar.
Esto concluye la descripcion de la deteccion del régimen permanente v

la frecuencia de ejecucion de la optimizacion en linea. El siguienie paso

del APAS es la optimizacion de la red de intercambio de calor.
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7  APLICACION DE THE HEAT EXCHANGER NETWORK
PROGRAM.

Al seleccionar el boton ‘Pinch Analysis' del escritorio de APAS, la ventana
de informacién del modelo de la red de intercambiadores de calor se
muestra en la Figura 44. Dado que es la primera vez que utilizamos este
programa, damos clic al botén 'New Model'. La pantalla de bienvenida
del programa aparece, en la cual se confirma que se esta trabajando en
el modelo de proceso de una planta de acido sulfurico. El modelo HEN en
el que se trabaja es un modelo nuevo sin nombre. Un modelo HEN es un
archivo de enfrada creado por el programa de red de intercambiadores
de calor para aplicar el andlisis del punto de pliegue al modelo del
proceso. Un modelo HEN es guardade como un archivo con la extension

‘hen' (ejemplo, sample.hen).

Recent Models. Ei . R
T-\rchivos de programa‘Advanced Process Analysis Syste Cancel ]

NewModel | Owes. [
Analysis Analysis Assessment
Run Pinch Analysis T 77 [ omeme [01i22pm

Figura 44: Ventana Heat Exchanger Network Model Information.
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El menU principal de THEN, 'main menu', esta disponible durante toda la
ejecucion del programa. El botdn ‘Help' es para acceder a ayuda en
linea. EL botdn de ‘About' proporciona informacién sobre los derechos de
autor. El botén ‘Exit' se usa para salir del programa en cualquier momento

y regresar al escritorio del APAS.

Al presionar el botén 'Proceed’', la ventana * Stream List' se despliega
presentada en la Figura 45. La caja del centro muestra la lista de todas las
corrientes del proceso con su descripcion. Esta lista es automaticamente
recuperada basdndose en la informacion del diagrama de flujo. Al lado
del nombre de las corrientes hay un cuadro para seleccionar cada
corriente. Si una corriente del proceso es importante para la integracion
de energia, la corriente debe ser seleccionada. Para este modelo, las
corrientes importantes para la integracion de energia son: s08, s09, si11,
s12, s13, s15, slé6, s20, s21, s2, s23 y s24. Seleccionamos ftodas estas
corrientes haciendo clic en el cuadro respectivo a cada una de las

corrientes.

El botdn ‘Show the flowsheet diagram' en la parte superior de la ventana
nos permite acceder al diagrama de flujo del modelo en cualquier
momento. Ademdas de las corrientes enlistadas, se puede anadir nuevas
corrientes haciendo clic en 'Click here'. Se desplegard una pequefa
ventana en la cual se introducird el nombre de la corriente y su

descripcion.

Después de haber seleccionado las corrientes importantes se oprime el

boton 'OK' para contfinuar.

A continuacion se despliega la ventana ' Retrieving Stream Data' que se
muestra en la Figura 46. Una linea vertical divide esta ventana en dos
partes. El lado izquierdo de la veniana se encuentra la lista de las

corrientes seleccionadas.
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= The Heal Exchange: Network Progiam
HELP ABOUT QT

3 Stieam List

£ Qutlet (
ean entering th heat boyler
L Boiler
t Boiler Out
1 Inlet

Figura 45: Ventana Stream List.

El THEN necesita cierta informacion de cada corriente para poder aplicar
el andlisis de punto de pliegue. Esta informacion es: la temperatura, el
flujo, la entalpia y el coeficiente de transferencia de calor. Los valores
para la temperatura y el flujo son automaticamente recuperados por el
programa de los resultados de la optimizacion econdmica previamente

realizada. Los valores para la entalpia vy el coeficiente de calor de

intfroducidos por el usuario.
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Figura 46: Ventana Retrieving Stream Data.

Para ejemplificar tomaremos la corriente s08. En el lado izquierdo de la
pantalla se muestra el nombre de la corriente y su descripcion. Los valores
de la temperatura y el flujo se muestran automaticamente. Los valores de
la capacidad calorifica y el coeficiente de pelicula por default son 0 y

100 respectivamente ( Ver Figura 44).

Los datos de entalpia para cualquier corriente pueden ser introducidos
como coeficientes de capacidades calorificas constantes o coeficientes
de entalpia en funcion de la temperatura. La variacion de la temperatura
es grande, por lo que se utilizaran coeficientes de entalpia para todas las
corrientes. Para introducir los coeficientes de entalpia para la corriente

s08, se selecciona la opcion‘enthalpy coefficients'. Una vez que es
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seleccionada esta opcién, el botén para modificar los datos de entalpia
esta disponible y aparece un pequeno cuadro para los coeficientes de
entalpia promedio(Ver Figura 47). El cuadro también muestra la formula

de la entalpia usada en el programa.

Figura 47: Ventana Retrieving Stream Data con Coeficientes de Entalpia

Promedio.

Si los valores para los coeficientes de entalpia promedio son conocidos
para la corriente, pueden ser introducidos en los cuadros
correspondientes. Como nosotros no tenemos los valores promedios, los
calcularemos a partir de la composicién de la corriente y los valores de

los coeficientes de entalpia para cada una de las especies quimicas
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presentes en la corriente. Para llevar a cabo estos calculos, se oprime el
botén ‘click here' que abrird la ventana ‘Enthalpy Data’ presentada en la

Figura 48.

Nz

Figura 48: Ventana Enthalpy Data.

La ventana 'Enthalpy Data’ muestra una lista de todos los componentes
quimicos presentes en el proceso. Los componentes presentes en el gas
son: Oz Nz SO:2 y SOa. Estos son automdticamente recuperados de
Flowsim. En la tabla ‘Components present in this stream' se muesira los
componentes presentes en la corriente. Se debe introducir cada uno de
los componentes de la corriente s08. Para introducirlos, se selecciona una
componente de la lista de componentes del proceso y se oprime la
flecha en direccion derecha.
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Para calcular los coeficientes de entalpia promedio de la corriente, se
necesita la composicién de la corriente y los coeficientes de entalpia de
los componentes quimicos. Los coeficientes de entalpia para los
componentes quimicos fueron introducidos en Flowsim. Estos pueden ser
vistos en la parte inferior izquierda de la pantalla haciendo clic en uno de

los componentes de la corriente.

La segunda columna de la tabla 'Componentes present in this stream’
muestra los flujos molares o la fraccion mol de los componentes en esa
corriente. Estos valores deben ser recuperados manualmente por el
usuario. Los valores que deseamos usar son los flujos molares de los
resultados de la optimizacién en linea. Estos valores son recuperados
utilizando la tabla ‘List of variables in the model' localizada en el lado
derecho de la pantalla. Esta tabla muestra una lista de todas las variables
(medidas e inmedibles) con su descripcion. Cuando una variable en esta
lista es seleccionada, el valor de esa variable obtenido de la optimizacion
en linea aparece en el cuadro titulado ‘value of the selected variable’.
La variable correspondiente al flujo molar del SOz en la corriente 508 es
f08s02. Buscamos esta variable en la tabla. Las variables medidas en el
modelo son enlistadas primero seguidas de las variables inmedibles,
ambas en orden alfabético. Cuando la variable f08s02 es oprimida, su
valor aparece en el cuadro adyacente. Para agregarlo a la tabla
‘Components present in this stream’ seleccionamos so2 y oprimimos el
boton con la mano sefalando hacia la direcciéon de la tabla. Este

procedimiento se realiza para todos los componentes. (Ver Figura 49).

Ahora que ya tenemos la composicion de la corriente s08 en términos de
flujos molares y los coeficientes de entalpia de los compuestos, los
coeficientes de entalpia promedio pueden ser calculados. Se hace clic
en el botén 'Calculete Averages'. El programa calcula los coeficientes

para la corriente s08 y los muestra en la parte inferior izquierda de la
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pantalla. También aparece el botén '‘OK' en la parte inferior derecha de

la pantalla.

Si deseas aceptar los valores de los coeficientes promedios calculados
por el programa, presionas OK. Si los valores no parecen estar dentro del
rango esperado y no son aceptables, presionas Cancel. Para la corriente
s08, los valores calculados son aceptables. La pantalla regresa a la
ventana ' Retrieving stream data' mostrando los coeficientes promedios
calculados | Ver Figura 50).

La Ultima pieza de informacion faltante es el coeficiente de pelicula de
transferencia de calor. Para este modelo, el valor del coeficiente de
pelicula es 0.05675 kJ/ft2 K s para todas loas corrientes del proceso. Esto

completa fodos los datos recuperados para la corriente s08.

Figura 49: Flujos Molares de la Corriente s08.
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Figura 50 Ventana-Retrivieng Stream Data con la Entalpia Promedio de la

Corriente s08.

Este procedimiento debe ser repetido para todas las corrientes enlistadas
dellado izquierdo de la pantalla. Para cada corriente, la temperatura y el
flujo son recuperados automaticamente. Los coeficientes de entalpia son
calculados como los de la corriente s08. El valor del coeficiente de
pelicula de transferencia de calor para todas las corrientes es de 0.05675.
La parte de recuperacién de datos para el modelo es completado v

oprimimos el botén 'Finish'.

Cuando el boton ‘Finish' es oprimido, la ventana ‘build Model’ aparece
en la pantalla presentada en la Figura 51. En esta ventana, se lleva a
cabo la clasificacion de las corrientes en pares de calientes y frias. Esta
clasificacion de corriente constituye el modelo THEN. En el modelo THEN,
una corriente caliente es una corriente que necesita ser enfriada y una

corriente fria es una corriente que necesita ser calentada.
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La tabla en el lado izquierdo de la pantalla muestra la lista de las
corrientes del proceso seleccionadas anteriormente. Las dos pares de
listas en el lado derecho de la pantalla muestran las corrientes calientes y

frias en le modelo.

Sabemos que la corriente s08 entra a la unidad wboiler asi como la
corriente s09 sale. Por lo tanto, las corrientes s08 y s09 son la fuente y el
objetivo respectivamente de la corriente caliente. Para infroducir esta
corriente caliente, primero seleccionamos la corriente s08 de la tabla.
Seleccionamos las opciones 'Hot streams’ y ‘As Source'y luego oprimimos
el botéon 'Add selected stream to'. La corriente s08 es anadida a la lista
de las corrientes calientes como fuente. Ahora seleccionamos la corriente
s09 de la tabla y dejamos la opcién ‘Hot streams' pero ahora
seleccionamos la opcién ‘As Target'. De esta manera, s08 y s09 estan en
la lista de corrientes calientes como fuente y objetivo respectivamente.

Estas dos corrientes constituyen una corriente caliente. (Ver Figura 51)

Se repite este procedimiento para las demdas corrientes del proceso. Los
pares de corrientes calientes para nuestro proceso son: s08-s09, s11-s12,
s13-515, s21-522 y s23-524. Solamente hay un par de corriente fria, s16-520.
En todos estos pares, la primera corriente es la fuente y la segunda
corriente es el objetivo. Una vez que todas estas corrientes son
introducidas, el modelo THEN para el proceso de produccién de dcido
sulfirico esta completo. (Ver Figura §1). La Ultima pieza de informacion
requerida es la temperatura de acercamiento minima entre las corrientes.
No hay un valor fijo recomendado. Nosotros usaremos un acercamiento

minimo de temperatura de 15°C.
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Figura 51: Ventana Build Model con fodas las Corrientes Calientes y Frias.

La parte de introduccion de datos del programa esta terminada y es
conveniente guardar toda la informacion introducida. Ahora, damos clic
al botén ‘Run'. El programa utiliza toda la informacion introducida y
aplica los conceptos de punto de pliegue en el modelo del proceso. La
siguiente ventana que aparece en pantalla es ‘Output Window' mostrada

en la Figura 52.

Al seleccionar 'View and save the GCC' aparece en pantalla Ia aran
curva compuesta (Ver Figura §3). Es una grdfica de flujos de entalpias del
sistema contra temperatura. Las unidades para la temperatura vy la
entalpia son las mismas que la de los datos de entrada. Las temperaturas
esta en Kelvin y las entalpias estan en kJ/s. Como e puede ver en la Figura
53. la curva toca el eje de la temperatura en el punto mas alto. Este es un
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problema debajo del punto de pliegue. El problema sélo necesita
servicios de enfriamiento. La canfidad de servios de enfriamiento es la
coordenada de entalpia en el punto mas bajo de la curva. Esta cantidad
es alrededor de 85000 klJ/s . La cantidad exacta de los servicios de
enfriamientos se encuentra en el archivo de salida, el cual se explicara
mas adelante.

— The Heat Exchanges Network Program
SAVE SAVEAS HELP ABOUT X7

View and Seve the Output Dat. ’

Figura 52: Ventana de Salida.
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Figura 53: Gran Curva Compuesta.

El segundo botén 'View and save the Grid Diagram' muestra el diagrama
de red (Ver Figura 54). Es una representacion grafica de la solucién de la
red disenada por el programa. Muestra el arreglo de los intercambiadores
de calor, calentadores y enfriadores del sistema. Las lineas rojas que van
de izquierda a derecha representan las corrientes calientes y las lineas
azules que van de derecha a izquierda representan las corrientes frias. Un
circulo rojo sobre una linea azul representa un calentador y un circulo azul
sobre una linea roja representa un enfriador. Los circulos verdes unidos
por una linea verde vertical representan un intercambiador de calor entre

las corrientes en que los dos circulos se encuentran.

El diagrama de red es una manera conveniente de entender la solucion
de la red. Dando clic en una unidad del diagrama, se muestra un
pequefo cuadro el cual contiene toda la informacion relevante para esa

unidad. Por ejemplo, seleccionando un circulo verde aparece la

104




Aplicacion de The Heat Exchanger Network Program

informacion de ese intercambiador de calor como es: el nombre de las
corrientes fria y caliente, su carga calorifica y su drea. Seleccionando un
calentador o un enfriador se mostrard el nombre de la corriente y su
carga calorifica. De manera similar, seleccionando una linea horizontal se
mostrard la temperatura, el flujo masico y la capacidad calorifica

promedio de la corriente.

Al cerrar esta ventana se regresa a la ventana '‘Output Window'. El tercer
botén de esta ventana, ‘View and save the Output Data', nos permite

acceder al archivo de salida (Ver Figura 55).

Todos los resultados de THEN pueden guardarse asi como imprimirse.

7.1 Manejo de los resultados de THEN.

7.1.1 Gran Curva Compuesta (Grand Composite Curve, GCC).

La GCC para el proceso del acido sulfurico se muestra en la Figura 53. Es
una gréfica de temperatura, eje de las Y, contra entalpia, eje de las X. Si
la curva toca el eje de la temperatura excepto en los puntos finales, es un
proceso con punto de pliegue, y la temperatura correspondiente a ese
punto es la temperatura de pliegue. Si la curva toca el eje de las X en el
punto mas alto, es un proceso por debajo del punto de pliegue. Si toca
en el punto mds bajo, es un proceso arriba del punto de pliegue. Para
nuestro proceso, la GCC encuentra el eje de la temperatura en el punto

mas alto por lo que es un proceso por debajo del punto de pliegue.
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Figura 54: Diagrama de Rejilla de la Red.

Figura 55: Ventana Output Data.
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Ademas, la GCC se puede utilizar para determinar la cantidad minima de
servicios de calentamiento y enfriamiento para el proceso. Para encontrar
la cantidad requerida de servicio de calentamiento, localizamos el punto
mas alto de la curva y leemos la coordenada correspondiente en el gje
de las X la cual es igual a la cantidad del servicio de calentamiento. De
manera similar, para encontrar la cantidad requerida de servicios de
enfriamiento, localizamos el punto mas bajo de la curva y leemos la
coordenada correspondiente en el eje de las X. De la Figura 53, se puede
observar que nuestro proceso no requiere de servicios de calentamiento y

la cantidad requerida de servicios de enfriamiento es cerca de 85000 kJ/s.

7.1.2 Diagrama de Red.

El diagrama de la red para nuestro proceso se presenfa en la Figura 53.
Las cinco lineas horizontales rojas en la parte superior que van de
izquierda a derecha representan las corrientes calientes s08, s11, 513, 521 y
s23. La linea horizontal azul en la parte inferior que va de derecha a
izquierda representa la corriente s16. Los circulos azules (numerados 1,2 y
3) indican que esas corrientes requieren enfriadores. No hay circulos rojos
en el diagrama indicando la ausencia de calentadores. Hay tres pares de
circulos verdes (numerados 1, 2 y 3) unidos con lineas verticales verdes, los
cuales representan los tres intfercambiadores de calor del proceso. Cada
intercambiador intercambia calor entre las dos corrientes en las cuales se
encuentran los circulos. Por ejemplo, el intercambiador de calor 1
intercambia calor entre la corriente caliente s21 y la corriente fria s16. De
modo que para nuestro proceso re requieren tres intercambiadores de

calor, 3 enfriadores y ningun calentador en la nueva solucion de la red.

7.1.3 Archivo de Salida de Datos.

El archivo de salida de datos generado por THEN se presenta en la Tabla

4. Las primeras dos secciones 'Details of hot stream' y ‘Details of cold
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stream’ son un resumen de la informacién introducida por el usuario. Esta
consiste en los datos de las corrientes seguida de la temperatura de

acercamiento minima especificada.

El resumen de los datos de entrada es seguido por los resultados del
proceso. Las primeras dos lineas de salida indican que el problema era un

problema por debajo del punto de pliegue.

La siguiente parte es una matriz de valores la cual es la solucion generada
por THEN para el problema por debajo del punto pliegue. La Ultima parte
que es la mas importante de los datos de salida es la tabla de los

intercambiadores de calor, los calentadores y los enfriadores.

El resumen de los intercambiadores de calor indica que deberia de haber
tres, cada uno entre las corrientes: s16-s21, s16-523 y s16-s13. Para el
intercambiador 1 entre s16 y 513, el flujo de calor transferido sera de 3280
kl/s. También indica las temperaturas de entrada y de salida de ambas

corrientes. El drea de transferencia de calor es de 2627 ft2.

El resumen gue sigue es el de los enfriadores. El cual indica que es
necesario fres enfriadores en el sistema uno para cada corriente caliente.
La carga de enfriamiento para el enfriador en la corriente s08 es de
53.101 MJ/s. La corriente s08 entra al enfriador a una temperatura de 1321
K y la deja a 650K. De manera similar, los otfros enfriadores tienen una

carga de enfriamiento de 15.98 y 15.26 MJ/s.

La siguiente informacion es acerca de la presencia de ciclos en la red. Un
ciclo es cualquier trayectoria en la red de intercambiadores de calor que
comienza en un puntfo y regresa al mismo punto. Para nuestro proceso no

hay ningun ciclo.
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DETAILS OF HOT STREAMS

ST NAME FLOWRATE MCP INLET T OUTLET T FILM COEFFICIENT
s08 2.0 39.3 1321.9 650.0 -1
511 2.1 37.5 852.2 692.6 b
s13 2.1 35.7 784.1 505.0 i
521 1.8 33.8 736.0 684 .2 -1
823 1.9 32.0 693.4 504.9 -1
DETAILS OF COLD STRERMS
ST NAME FLOWRATE MCP INLET T OUTLET T FILM COEFFICIENT
sl6 1.9 30.7 345.0 694 .4 o |
MINIMUM DELTA T FOR THE MATCHES IS 15.00 DEG
UNPINCHED PROBLEM
PROB. BELOW PINCH
ALL STRMS EXHAUSTED
.0 .0 .0 -0 1.0
.0 .0 .0 .0 5789
-0 +Q .0 -0 352.5
+0 -0 .0 .0 .0
1.0 79.0 1314.4 53101.1 .0
2.0 80.0 884.7 15980.5 .0
3.0 75.1 700.9 15268.5 5677.7
4.0 63.4 676.7 .0 3284.2
5.0 59.8 497.4 .00 11277.3
HEAT EXCHANGER SUMMARY BELOW PINCH
HEX CS Hs HEAT THIN THOUT TCIN TCOUT CPH CePC AREA
1. 816 s21 .32BE+04 736.03 684.22 637.68 €94.37 .63E+02 .58E+02 2627.052
2. 816 823 .113E+05 693.41 504.92 443.01 637.68 .60E+02 .S8E+02 6763.037
3. s16 513 .568BE+04 7B4.07 708.42 345.00 443.01 .7SE+02 .SBE+02 G68.262
COOLER SUMMARY BELOW THE PINCH
COOLER CNO HEAT THIN THOUT CPH
1.0 1.0 53101.1 1321.9 650.0 79.8
2.0 2.0 15980.5 892.2 692.6 80.0
3.0 3.0 15268.5 708.4 505.0 75.1

NO LOCPS PRESENT IN THIS NETWORK

THE MINIMUM HOT UTILITY REQUIREMENT IS: 0.000000E+00

THE MINIMUM COLD UTILITY REQUIREMENT IS: B5073.790000

Tabla 4: Solucion de THEN para el Proceso de Acido Sulfdrico-Archivo de Salida

de Datos.
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Finalmente, las dos Ultimas lineas dan las utilidades minimas requeridas de
calentamiento y de enfriamiento para el proceso. La cantidad minima de
servicios de enfriamiento para nuesiro proceso es de 85073.79 kl/s. ¥ no

es necesario ningun servicio de calentamiento.

Cabe hacer notar que justo arriba de la solucién generada por THEN hay
un mensgje el cual indica si todas las corrientes han sido agotadas o no. Si
el mensaje es 'All streams exhausted’, THEN ha generado exitosamenie
una red de intercambiadores de calor. Por el contrario, si es mensaje es
‘Error- not all streas exhausted', THEN no encontré una solucién al
problema. En este caso, el orden de las corrientes en los datos de entrada
debe ser cambiado. Por ejemplo, el dato de la corriente s11 debe ser
intfroducido primero que el de la corriente s08. El programa usa un
meétodo de solucidon que es sensible al orden en el cual se ingresan los

datos.

En resumen, el proceso para la produccién de dacido sulfUrico es un
proceso por debajo del punto de pliegue y es necesario 3
infercambiadores de calor y 3 enfriadores para maximizar la utilizacion de
energia. La cantidad minima de servicios de enfriamiento es de 85073.79

kJ/s y la cantidad minima de servicios de calentamiento es cero.

Esto concluye la implementacion de THEN en el APAS.
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8  APLICACION DE POLLUTION INDEX PROGRAM.

Para comenzar seleccionamos el botdn 'Pollution Index' del escritorio de
APAS, el cual nos presenta la primera ventana ‘Process’( Ver Figura 56).

Figura 56: Ventana Process con la Composicién de la Corriente s06.

La ventana presenta una tabla llamada ‘Stream list' en la cual se enlistan
todas las corrientes de entrada y de salida del proceso. Esta lista es
automaticamente recuperada del diagrama de flujo introducido
anteriormente. La segunda columna de la tabla presenta los flujos
molares de las corrientes y la tercer columna indica el tipo de corriente.

Como se vio anferiormente, las corrientes importantes para calcular los
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indices de contaminacién son las corrientes de entrada y de salida. Estas
Ultimas a su vez se clasifican en Productos y No-Productos. La clasificacién
de las corrientes se hace automdticamente. Por default, se asume que
todas las corrientes de salida son Productos. Para clasificarlas en

Productos y No-Productos es necesario que el usuario lo realice.

Para calcular los indices de contaminacién se requiere la composicién de
las corrientes del proceso ya sea en términos de flujos molares o en
fraccion mol. Estos valores son recuperados de los resultados de la
optimizacion en linea. Para recuperar los valores de la primera corriente
de la lista, s06, seleccionamos la corriente y elegimos la opcién ‘Flowrates
of components' para especificar la composicién. La otra opcion es
especificar la corriente ya sea en fraccion mol o masa. A continuacion se
describe el procedimiento para la recuperacion de los valores de los flujos

molares para la corriente s06.

En la parte superior de la pantalla se encuentra una tabla llamada
‘Variables'. Esta tabla muestra todas las variables presentes en el proceso
o solo las variables para esa corriente. Para escoger cualquiera de las dos
opciones so6lo debemos elegir entre 'data only for the current stream’ o
‘all data'. Elegimos la primera para mayor facilidad y la tabla nos
presenta el nombre y la descripcion de las seis variables asociadas con la
corriente s06. En la parte inferior de la tabla se encuentra un cuadro, el
cual nos indica el valor de la variable obtenido de la optimizacion
economica gue seleccionemos. La corriente s06 es una entrada de aire y
solo contiene oxigeno y nitrégeno. En la tabla 'Variables', se encuentran
los flujos molares del nitrégeno y el oxigeno bajo los nombres f0é6n2 yf0é02

respectivamente.

Para ingresar estos valores en la tabla 'Components Data’, escribimos N2
en la primera columna y luego seleccionamos la variable f06n2. Para

introducir su valor a la tabla ‘Component Data' sélo damos clic al boton
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‘Load Data into Mass/Mole Flow rate for Component'. Se realiza el mismo
procedimiento con el oxigeno. El Ultimo paso para especificar las
corrientes es indicar el tipo de corriente entre ‘Input’, ‘Product’ y 'Non-
Product'. Para las corrientes de enfrada no es necesario realizar este paso
ya que el programa la identifica como Input. Al tener toda la corriente
especificada se guarda los datos de la corriente oprimiendo el botén

‘Update Stream Information’.

Se repite el mismo procedimiento para las demds corrientes de la tabla
‘Stream List'. Se selecciona una corriente de la tabla. Se introduce el
nombre de los componentes y se recuperan sus flujos molares de la tabla
‘variables'. Si una de las variables requeridas no se encuentra, se
selecciona la opcion ‘all data'. Para las corrientes de salida, el programa
las identifica a todas como 'Product’ la cual se debe modificar a *Non-
Product' si es necesario. En nuestro proceso, las corrientes s25 y sbd son
corrientes 'Non.Products' y por tanto hay que modificarlas. Y por Gltimo
para cada corriente se actualizan los datos con ayuda del boton ‘Update

Stream Information’.

Cuando la composicion de todas las corrientes esta especificada en la
tabla 'Stream List' damos clic al botdon ‘Proceed’. Ahora se abre la
ventana '‘Components’ presentada en la Figura 57. Esta ventana nos
permite especificar el potencial de impacto ambiental especifico para los
componentes del proceso. Hay nueve categorias de impactos
ambientales. Los valores del potencial de impacto ambiental especifico
deben ser introducidos para cada componente y para cada uno de los

nueve tipos de impactos.
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Figura 57: Ventana Componentes.

La tabla 'Choose Component' da una lista de los componentes presentes
en las corrientes de entrada y de salida del modelo. Los valores del
potencial de impacto para los componentes del proceso de produccién
del acido sulfurico fueron obtenidos del reporte sobre la evaluacion
ambiental del ciclo de vida de los productos (Heijungs, 1992) publicado
por EPA. Los impactos potenciales ambientales especificos para el Oz, Nz,
S H20 y H:50: son cero para las nueve categorias de impacto. El
potencial de impacto del SO: es 1 por acidificacién y 1.2 por efecto
téxico para el humano en el aire. Para las ofra siete categorias, el

potencial de impacto para el SO; es cero.

Dado que el valor de default para todos los potenciales de impacto es

cero, solo debemos modificar los valores para el SOz Para realizarlo
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seleccionamos SOz de la lista de componentes. Y en la tabla Specific
Enviromental Impact Potentials [S.E.I.P) seleccionamos el tipo de impacto
y modificamos su valor, 'Acidification’ = 1 y '"Human Toxicity Effect (Air)' =
1.2. La Ultima pieza de informacion son los factores relativos de peso. Para
nuestro proceso, dejamos el valor de default de 1 para todos los factores
de peso. Una vez introducidos todos los datos necesarios se procede a
calcular los indices de contaminacion oprimiendo el botén ‘Calculate

Indices’'.

El programa presenta los resultados en la pantalla ‘Index Calculations’
presentada en la Figura 58. Los indices del lado izquierdo son indices
basados en la generacion de en impactos ambientales potenciales, y los
indices del lado derecho son indices basados en la emision de impactos.
Cada indice esta acompanado por un botén de ayuda, el cual nos
proporciona informacién sobre el indice en particular. Tambien el
programa calcula los valores de los indices de contaminacién para cada
una de las corrientes. Para ver estos valores, damos clic en el botdon ‘Show
WAR algorithm’. El programa abre la ventana '‘Waste reduction Algorithm'

mostrada en la Figura 59.
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Figura 58: Ventana Index Calculations.

on Algorithm

Figura 59: Ventana Waste Reduction Algorithm.
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Esta ventana contiene una tabla en el lado derecho la cual presenta los
valores de los indices de contaminacion para todas las corrientes de
entrada y salida en el proceso. La comparacion de los valores de los
indices de contaminacion ayuda a la identificacién de corrientes con
alto contenido de contaminantes. Para todas las corrientes de nuestro
proceso los valores de los indices de contaminaciéon son cero
exceptuando el de la corriente s25. Lo que nos indica que la corriente
proveniente de la unidad Finalab es la principal fuente de contaminacién

del proceso y necesita atencién.

En el lado derecho de la ventana ‘Waste Reduction Algorithm' se
describe los pasos mas importantes del algoritmo WAR, el cual
proporciona una manera sistemdtica de abordar el problema de
minimizacién de desechos. El botén ‘Back' se utiliza para regresar a

ventanas anteriores y realizar cambios en los datos.

El programa permite guardar los datos y los resultados con ayuda del

botén ‘save’ y guarda el archivo con la extension ‘.pnd'.

Para salir del programa solo damos clic al botdn ‘Exit' y el programa nos
envia al escritorio de APAS.
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9  APLICACION DE CHEMICAL REACTOR ANALYSIS.

Este programa se usa para predecir el comportamiento de los lechos
empacados de los reactores cataliticos dentro del proceso del dcido

sulfarico.

Seleccionando el botén ‘Reactor Analysis' del escritorio de APAS aparece
una ventana ' Reactor Analysis Model Information’ la cual nos da la
opcion de crear un nuevo modelo o de abrir un archivo. Al elegir la
opcion ‘New Model' se muestra el diagrama de flujo del proceso con una
lista de todas las unidades del modelo la cual nos permitird elegir el
primer lecho del reactor. Seleccionamos el nombre correspondiente a la
unidad Converter 1 y cerramos la ventana lo que nos llevara la pantalla
principal del programa presentada en la Figura 60.

“AREACTOR FLOWSHEET

el = e[0T [T b

Figura 60: Ventana Principal para el Andlisis del Reactor.
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Para especificar el reactor comenzaremos con la fase de reaccion, la
cual se selecciona del menu 'Reaction’. Este menU contiene seis opciones
las cuales son: '‘Gas Homogeneous', ‘Liquid Homogeneous', ‘Catalytic
Gas'., ‘Catalytic Lliquid', ‘Gas-liquid' vy ‘Catalytic Gas-Liquid'.
Seleccionamos ‘Catalytic Gas'. Después especificamos el tipo de reactor
del menU ‘Reactor Type'. Las opciones de este menU dependen de la
elecciéon de la fase de la reaccién. Para la fase de reacciéon que
seleccionamos, tenemos tres opciones: ‘Fixed-Bed', ‘SulfuricAcid
Production' y ‘Fluidized-Bed'. Elegimos la segunda opcién como tipo de

reactor(Ver Figura 61).

Figura 61: Menus Reaction y Reactor Type.

El siguiente paso son las opciones globales del reactor, las cuales se
ingresan dando clic en el icono ‘Global Options'. La informacion que se

requiere en esta ventana es:

NUmero de reacciones 1

Numero total de especies en la reaccion |3

Temperatura de entrada (°F) 787
Presion de entrada (Psia) 19.4
NUumero total de incrementos 25
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Asi como también se selecciona el modelo de energia, el modelo de flujo
y el tipo de datos. Para el modelo de energia se tienen tres opciones:
‘Isothermal’, ‘Non-Isothermal’ y ‘Non-Adibatic'. De las cuales elegimos la
segunda. Para el modelo de flujo se tienen dos opciones: ‘Plug Flow' y
‘Dispersion’. Seleccionamos la primera opcién. Y por Ultimo especificamos
el tipo de datos si son concentraciones o presiones parciales.
Seleccionamos ‘Partial Pressure'. Cerramos la ventana con la ayuda del

botdn 'Exit' y regresamos a la pantalla principal (Ver Figura 62).

w GLOBAL OPTIONS

Figura 62: Opciones Globales.

Continuamos con las especificaciones del reactor, las cuales se ingresan
dando clic en el icono 'Reactor Specifications’. En la ventana ‘Reactor
Specifications’ presentada en la Figura 63 ingresamos para: el diagmetro
del reactor, 2.456 ft; la longitud del reactor, 44 ft y el flujo, 5493.175 SCFM.
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Figura é3: Especificaciones del Reactor.

Al oprimir el botén ‘Feed' nos permite ingresar las presiones parciales de
los componentes. El valor para el componente A es 11.08, para el B es
79586 y para C es 0.362 (Ver Figura é4). Cerramos la ventana. Y

regresamos a la ventana ‘Reactor Specifications' para ingresar los datos
del catalizador.

Figura 64: Composiciéon de entrada.

Oprimiendo el botén 'CATPROP' podemos ingresar las propiedades del

catalizador. Introducimos para la densidad del catalizador, el diametro
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del catalizador y el vacio del lecho los valores 33.8, 0.0405 y 0.45
respectivamente (Ver Figura é5). Y dejemos el tipo de catalizador LP-110.
Habiendo introducido todos los datos requeridos para el reactor, salimos

de la ventana ‘Reactor Specifications'.

w Catalyst P

Figura 65: Propiedades del Catalizador.

Al dar clic en el icono ‘Reactant' se abre la ventana ‘Reactant Properties’
presentada en la Figura é6. Hay tres componentes en el gas del
convertidor 1, y son: SOz, Oz y SOs. Los tres componentes con sus pesos
moleculares y sus coeficientes de capacidad calorifica son recuperados

de la base de datos.
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Total Flownate

| fsbiw  Total Flowrate
O2percent 02 % in stack gas
Pshpl  Pressue

Figura éé: Propiedades de los Reactivos y Productos.

La tabla ‘Variables' en la parte derecha muestra una lista de todos las
variables del modelo del proceso. El valor correspondiente a la variable
seleccionada se muestra en el recuadro de bajo de la tabla. De manera
similar, la lista de pardmetros y constantes del modelo se pueden ver

seleccionando ‘Parameters' y ‘Constants’ de la lista del cuadro ‘Search’.

El Ultimo dato necesario es el valor de la viscosidad que es 0.09 Ib/fth.

Al dar clic en el botdn ‘Stoichimetry' de la barra de herramientas la
pantalla ‘Reactions’ se abre presentada en al Figura 7. Los coeficientes
estequiométricos pueden ser intfroducidos. Un coeficiente estequiométrico
negativo indica que el componente esta actuando como reactivo en la
reaccién, mientras que un coeficiente positive es un producto. Los
coeficientes de nuestra reaccién son: -1 para A (SO2), -0.5 para B (O2) y 1
para C (SO3).
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Figura 67: Ventana Stoichiometry.

Al oprimir el icono ‘Rate' se abre la ventana 'Reaction Rate’ la cual
presenta la ecuacion de rapidez para el proceso del acido sulfirico (Ver
Figura 68).

P’ 112
- _somf o
(A+ BPJ +CPyy + DPys )’

Figura 68: Ventana Reaction Rate.
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Habiendo especificado por completo nuestro reactor procedemos a
ejecutar el programa oprimiendo el icono ‘Run' de la barra de
herramientas. Los resultados son presentados en una grafica de
concentracién contra longitud del reactor (Ver Figura 69). De manera
similar, la grafica puede ser de temperatura, presién, concentracién o

conversion contra longitud o volumen.

Partial Pressure,Psia
0.0010 4
= 0.0008 §
/ so2
00006 .-“‘h—.“__‘_
0.0004
/ 02
0.0002

TR

Figura 69: Resultados en la Forma Grdfica.

Los resultados también pueden ser presentados en forma tabular dando
seleccionando ‘Data Grid' (Ver Figura 70). Los datos pueden ser

presentados en funcién de la longitud o del volumen del reactor.
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Los archivos se guardan con la extension '.REC'. Para salir del programa

seleccionamos la opcién 'End’ del meny ‘File’.

1 REACTOR FLOWSHEET

18.280824E-04 '.947993':'-04 '2.705468€ 05 9 2995839435 6 6797531858 ‘—
8.000394E-04 '5.807776E-04 (5509771E-05 8 9613319203 6 505356260% ¢

194 7.75544E-04 5.685301E-04 |7.959316€-05 |6.6480694689.6.3396636430 ¢ |
/194 17.533614E-04 (5574389 04 1017757 04 !aséuzmims.wesaa?m--
[19.4 7.327731E-04 5.471447E-04 |1.22364E-04 | 8.0623377600,6.0199606138 "
194 7.133178E-04 ;5.3"?'41'?152414 1.418193E-04 |7.7808850969] Ts_ésﬁmisn&-.'_; i
S5 5. [19.4 |6.946892€-04 5.281028E-04 [1.604479E-04 |7.503715526115 7043250874. |
3 1184 |6.7668336-04 5.19093E-04 |1.784539E-04 [7.2295940713 554599299 7: |
194 |6.591703€-04 |5.103436€-04 |1.959663E-04 |6.9560562649 5.38706929321 |
194 6.420845E-04 '5.016004E-04 |2130527E-04 6.6893273876!5.22768274636 |

[6.254111E-04 4.934637E-04 | 2.297261E-4 6.4242913748.5.0689132755
|6.091784E-04 4.853474E-04 |2 459567E-04 6.1643048900 4.9112533729

Figura 70: Resultados en Forma Tabular.
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10 COMPARACION CON LA SIMULACION EN UNA
ESTRUCTURA CONVENCIONAL.

En este capitulo se comparard la simulacion realizada en el APAS con una
simulacion de estructura convencional. Las dos secciones mas
importantes del proceso que son la seccidon de reacciéon y la seccion de
absorcién. Y son en estas secciones donde se encuentran las diferencias

mas importantes entre las simulaciones.

El diagrama de flujo para la simulacién con una estructura convencional
se presenta en la Figura 71 y en la Tabla 5 se presenta los nombres de las

unidades con su descripcion.

El proceso es el siguiente: el gas de entrada contiene: agua, didxido y
trioxido de azufre que se encuentra a una temperatura de 600°F por lo
que es necesario bajar la temperatura infroduciéndolo a una torre de
humidificacion. El gas proveniente de la torre de humidificacion es
saturado con vapor a una temperatura de 130-170°F. La cantidad de
agua excede los requerimientos estequimétricos para la formacién de
acido lo que ocasionaria un producto por debajo de la concentracion
deseada. Una torre de enfriamiento se uliliza para reducir la
concentracion de agua. El gas proveniente de la torre de enfriamiento
pasa a la torre de secado y de ahi a un compresor para aumentar la
presion del gas. La corriente del gas del didxido de azufre es calentada a
430°C aproximadamente para que pase por los convertidores y se lleve a
cabo la transformacion del didxido de azufre a tridxido. La reaccion es
exotérmica por lo que es necesario enfriar la corriente entre cada
convertidor para lograr una mayor conversion. El gas proveniente de los
convertidores es enfriado entre 300-500°F para entrar finalmente a la torre

de absorcioén y obtener el producto final.
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Nombre de la unidad

Descripcion

HT Torre de Humidificacion
T Torre de Enfriamiento
MIXR Mezclador de corriente
P-HT Bomba

DV-1 Divisor de corriente

P-CT Bomba

DV-2 Divisor de corriente
CTHX Enfriador

AIRD Mezclador de corriente
DT Torre de secado

DTPT Tanque

P-DT Bomba

DV-3 Divisor

DTHX Enfriador

BLOW Compresor

COoLD Intercambiador de calor
INTM Intercambiador de calor
HOT Intercambiador de calor
CNWVI Convertidor 1

CNV2 Convertidor 2

CNV3 Convertidor 3

AT Torre de Absorcion

DV-4 Divisor de corriente

ATHX Enfriador

P-AT Bomba

ATPT Tanque

Tabla 5: Unidades del Proceso.
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Figura 71: Diagrama de Flujo para
un simulacién con estructura
convencional,
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10.1 Seccién del Reactor.

El reactor consiste en cuatro lechos empacados con dos diferentes tipos
de catalizadores de pentoxido de vanadio. Los primeros dos lechos estan
empacados con el catalizador LP-120 de Monsanto mienfras que el
tercero y el cuarto lecho estan empacados con el catalizador LP-110.

En los lechos cataliticos se produce el trioxido de azufre y se genera calor

de acuerdo a la reaccion:
1
S0, + 502 <> SO, +calor

Un conjunto de intercambiadores de calor esta colocado de tal manera
para aprovechar al maximo el calor de reaccién. Ya sea para calentar el

gas de entrada al primer lecho o para la generacion de vapor.

Los cuatro reactores cataliticos son adiabdticos y reactores de flujo
tapén. En estos convertidores, el diéxido de azufre es trasformado a
trioxido de azufre en una reaccién quimica exotérmica. El modelo
cinético para la reaccion catalitica fue estudiada por Harris y Norman
(1972). Harris y Norman desarrollaron una funcidn empirica para
determinar la rapidez intrinseca de la reaccién de oxidacion del didxido

de azufre. La rapidez de reaccidén esta dada por la siguiente ecuacion:

P
504

- —~
ffp Rs'oz Puz

r LN

(1)

Ibmolde SO2 convertido
h Ibmol de catalizador

donde: ;. eslarapidez de reaccion,

130




Comparacién con la Simulacién en una Estructura Convencional

P02 ‘RSOZ ,P503 son las presiones parciales interfaciales del Oz,

SO2, SO3, atm;

5 ; P; 0. SON las presiones parciales interfaciales del Oz y del
2 2

F (0]
SO2a conversién cero a presion total, atm;

kp esla constante de equilibrio, atm!/2,

log, kp =5129/T-4.869 - T enK

(2)
A B .C ,D son parametros de las relaciones de Arrhenius;
Catalizador LP-110:
A= e“h'mmww, B=0,C= em"z'nm”,D g
(3)
Catalizador LP-120:
A= e-S.NhJ'RiJr?“ B= O,C - eﬁlds_“lwr,D = —8.59+7020/T
(4)

TenK.
La rapidez de reaccion real del SO2 (rsos) se calcula a partir de la rapidez

intrinseca multiplicada por el factor de efectividad de la reaccion.

rso, =r*Ey *p,
{3)

donde: r es la rapidez de reaccion de la ecuacion (2).,

Ibmol/h Ib de catalizador;
Er es el factor de efectividad de la ecuacion (7);
pe es la densidad del catalizador de la ecuacion (14, Ib/fi3.

la difusion a través de los poros del

Este factor toma en cuenta
catalizador. El factor de rapidez representa la rapidez de reaccion actual
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dividida entre la rapidez a la cual ocurre si la concentracion intra
particula del reactivo fuera idéntica en cualquier lugar de la superficie

del catalizador.

Hasta aqui el planteamiento del modelo es el mismo para ambas
simulaciones. La diferencia es que el APAS toma el factor de efectividad
Ei como un parametro del proceso a estimarse. El pardmetro Er se estima
en el segundo paso del programa de On-Line optimization. Este paso
consiste en la estimacién de todos los pardmetros dentro del proceso. Por
lo gque no es necesario introducir ningun modelo matemdatico para

obtener el valor del Es.

Por el contrario, en una simulacién convencional es necesario plantear el
modelo matematico para obtener el valor de efectividad. El factor de
efectividad se calcula mediante el método de Thiele, basado en la
correlacion de la rapidez de primer seudo orden. El médulo de Thiele esta
dado por:

gk
2\ Dy (1-¢)
(6)
donde: k es r'pe/Cso2, h'';
r es la rapidez de reaccion de la ecuacion (1), lbmol/h ft3;

Csoz es la concentracion del SOz en el gas. Ibmol/ft3;

Dp es el diaGmetro del catalizador (como esfera), ft;

Den s la difusividad efectiva del SOz en los poros del catalizador,
ft2/h;

¢ fraccion de vacio del catalizador

y el factor de efectividad esta dado por
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gl 1 L
"7 1H\ tanh(TH) TH
(7)

De acuerdo con Kadlec, Hudgings y Silveston (1973), la difusividad

efectiva de la oxidacién del SOz esta dada por la siguiente ecuacion:

Dy, S0y = (9,, / T}D,-;.so:
(8)

donde: 6, es la porosidad o la fraccién de volumen vacié dentro del

pellet del catalizador;
1 es el factor de tortuosidad;

Dpsoz es la difusividad del SOz en el poro, cm?/s;
Deisoz es la difusividad efectiva del SOz, cm?/s (*3.88=ft2/h).

La difusividad en el poro puede ser calculada de acuerdo a la siguiente

ecuacion:
D _ 1
P90~ 1/ Dy e +1/ Dy, )
(?)
La difusividad de Knudsen, Dsoz, se calcula a partir de
Dk.m, =9700 'Z"'-(T"r M s, ].J:
(10)

donde: a es el radio promedio del poro, cm;
T es la temperatura, K;

M, es el peso molecular del SOz, g/mol.
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La difusividad binaria en el bulto del SO2 se calcula a partir de la

ecuaciéon de Reid y Sherwood (1966):

0.001858 7% (Mg, +M,,)
Mg, M

$Oy .0l

2
PTJSO,.m’r Q D

air

(1)

donde: T es la temperatura, K;
M es el peso molecular , g/mol;
Pr es la presiéon total, atm;
osoz2.0r €5 igual a Y%(oairtosez). Sustituyendo los valores
correspondientes tenemos que %(3.711+4.112)=3.911:
y Qo se calcula a partir de la siguiente ecuacion (Chen, 1959)

Q, = |.075[—T—] ~0.1615+ 2[L] -0.74 log,‘,[—r—]
162.3 1623 1623

(12)

El nUmero 162.3 K en la ecuacion (9) es el valor de go/k para el SOzy el aire

es cual se calcula mediante la siguiente ecuacion:

Eypnun =80 ko %5, 1k, }* =(335.4%78.6)"* =162.3

(13)

Las propiedades fisicas del catalizador son:

Tipo de catalizador T-210 T-110
a,cm 6.01%10 3.76*10°%
Op 0.483 0.534
T 8.19 3.0
Pape, g/cm? 0.985 0.873
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La densidad de bulto esta dada por:

Py =624(1-¢)p,,,

(14)

donde: ps es la densidad de bulto del catalizador, Ib/ft3;
& es fraccién de vacid del catalizador;

pae. €5 la densidad aparente del pellet del catalizador, g/cm?.

El calor de reaccion de la oxidacion del SO: se determina a partir de una

funcién empirica que es:.

h... SO, =1.827*(-24097-0.26T +1.69x107T* +1.5x 10"/ T)
(15)

donde: hunSO3 es el calor de reaccion para el SOz, cal/gmol;

T es la temperatura, K.

Ya teniendo todos los datos para calcular la ropidez de reaccion,
asumimos que para los cuatro reactores hay flujo tapon perfecto. Por
tanto, las ecuaciones del balance de materia y energia son ecuaciones
diferenciales, el cual se basa en las leyes de conservacion. El modelo que

describe al reactor es el siguiente:

dFm,
~=4 Lo
dz
/
: ]-! = _A r\'{) 'hrm SO‘\
dz e }

(16.17)

donde: Fsos es el flujo de SOa en la caorriente, Ibmol/h;
A es el area transversal del lecho, ft2;

rsos es la rapidez de formacién del SOs, Ibmol/h f13;
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z es la profundidad del lecho catalitico, ft;
H es la entalpia de la corriente, Btu/h;

hunSO2 es el calor de reaccion para el SOs, Btu/lbmol.

Las ecuaciones diferenciales (16) y (17) son integradas por el metodo de

Runge-Kutta de cuarto orden.

10.2 Seccion de Absorcion.

Una vez que el gas pasa por la seccion de reactores, la Unica operacion
restante es la absorcion del SOs del gas a una corriente de recirculacion
de H250. al 98%. El SOs reacciona con el agua del acido para formar
H2SO: El gas entonces es enviado a un eliminador de neblina y de ahi a

un recipiente.

En general, el proposito de esta seccién es la absorcion del agua y del
SOs en la torre de secado y la torre de absorcién. En una simulacion
convencional, los cdlculos de la separaciéon multicomponente son
ignorados. En su lugar, Los balances de materia y energia para el acido

se llevan a cabo.

En la torre de secado, el agua es absorbida por acido sulfurico al 93%.
Esta agua absorbida debe ser combinada con suficiente dacido sulfurico
al 98% para mantener la concentraciéon del acido sulfdrico al 93% en la
torre de absorcion. El acido sulfurico al 93% que se forma es el producto y
el acido enviado al tanque de la torre de absorcién para diluir el acido
absorbido de modo que no exceda el 98%. La torre de secado a

conftraflujo se calcula a partir de la siguiente ecuacion:

DTXF = ARXF + H,0
(30)
donde DTXF es el flujo de la torre de secado, Ib/h;
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ATXF es el flujo de | torre de absorcion, Ib/h;
H,O es la cantidad de agua absorbida en la torre de secado,

Ib/h.

El balance del agua para la ecuacion (30) esta dado por:

E,*ATXF + H,0 = E, * DTXF
(31)
donde E:2 es la fraccion masa del agua en el dacido de la torre de
absorcion

E: es la fraccién masa del agua en la torre de secado

El valor de E se calcula mediante la siguiente ecuacion:

E=C*18/98+1-C
(32)
donde E es la fraccién masa del agua en el dcido,
C es la fraccién masa del H:504 en el acido, 0.93 para la torre de

Secado y 0.98 para la torre de absorcidn.

Sustituyendo la ecuacién (30) en la ecuacién (31) y usando la ecuacion

(32) nos da el valor para el ATXF:

ATFX = H,0*(1 - E)(E, — E,)
(33)

El balance de energia para la torre de secado es el siguiente:

Qm' =AH gor: T H,O0*H + Qm‘.rF + Qe +Qpy

(34)
donde: Qor es la carga total de la torre de secado, Biu/h;
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AHgas €5 Hentrada = Hsalide de gas;

H. es el calor de condensacion para el agua, Biu/lb;

H:0 es la cantidad de agua condensada y absorbida en la
la torre de secado, Ib/h;

Quixr es el calor emitido por la torre de secado, Btu/h;

Qamxr €s el calor emitido por la torre de absorcion, Btu/h;
Qou es el calor de dilucion de 98% al 93%, Btu/h.

Dado que el calor de dilucién se lleva a cabo a 84°F,

Q. = Cp* ATXF *(T - 86)

Opry =Cp* DTXF*(86-T)

Oy = ATXF*C,*(C,-C))*H

(35)
donde: Cp es la capacidad calorifica del acido, Btu/Ib®F:

T es la temperatura del acido en el sistema, °F;
C2 es la fraccion masa del acido de la torre de absorcion;
C es la fraccion masa del acido de la torre de secado:
H es el calor de dilucién, Btu/%acido.

El area transversal de la forre de secado es determinada asumiendo un
flujo del gas a 300 ft/min en lo alto de la torre. La circulacién total de la

torre se calcula mediante la siguiente ecuacion:

F1=Q,,/Cp(T, -T))
(36)
donde F1 es el flujo total del acido, Ib/h;
T2 es la temperatura de salida del acido,°F;

T1 es la temperatura de entrada del aeido, °F:

Un minimo de 7 gpm/ftz de circulacién del dcido es requerido y es
calculado por:
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G=F2/(p*A)
(37)
donde: G es la circulacion del acido, gpm/ft2;
F2 es la circulacion total del dcido, FI1-DTXF, Ib/h;
p es la densidad del acido, Ib/gal:

A es el area transversal de la torre, 12,

Lo capacidad calorifica y la densidad del dcido sulfurico son las

siguientes:

p=13.5+2C-0.0043T
Cp =16.904 + 55.7465C - 59.2585C" +20.736C” +0.0002T
(39)
donde: Cp es la capacidad calorifica, Biu/lb °F;
p es la densidad, Ib/gal;
C la fruccién masa del acido sulfrico en solucion;
T es la temperatura, °F.
Lo ecuaciéon (38) proviene de una cuerva de datos de Bump y Sibbitt
(1955) vy la ecuacién (39) proviene de una curva de datos de Duecker y
West (1959). Si la ecuacién (37) da una G menor a 7gpm/ft2, T: es

disminuida hasta G=7.

El balance de energia para la torre de absorcién es el siguiente:

o iy = AH . + SO.\ ¥98* }{f =+ Qm. +0 - Onr.r.-' - QM.W- - Qnﬂ.

Cired —
(40)
donde: Qar es la carga calorifica de la torre de absorcién, Btu/lb;
H: es el calor de formacion para el H2SO4 a 86 °F, Btu/lb 100#
acido;

SO es la cantidad de SO3 absorbido en la torre, Ibmol/h:
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Qsos es el calor por enfriar el SOs a 86 °F, Btu/h;
Qeisa €l calor perdido, Btu/h
El calor de formacion es:
H, =-825.67 +3936.9C - 2555.3C"

(41)
la cual proviene de una curva de datos de Miles (1944). El calor de
dilucién esta incluida en el calor de formacion y por esta razén Qorxe, Qarex
y Qou se obtienen de la ecuacion (40). A una temperatura maxima de 230
°F se asume una circulacién de dcido del 98%. El area transversal de la
torre de absorcion y la rapidez del flujo del dcido se obtienen de la misma
forma que la torre de secado. La caida de presion a través de las torres a
300 ft/min es de 0.3 psi.

El balance de materia y energia descritos anteriormente es un modelo

riguroso que describe la seccion de absorcion del proceso.

Para el Advanced Analysis System, el modelo de la seccion de absorcion
del proceso se simplifica. El modelo simplificado no hace un balance de
materia y energia para las corrientes del acido. Y sélo realiza un balance

sobre las corrientes del gas suponiendo una absorcion total del SOs.

La seccidon de absorcion del Advanced Analysis System esta compuesta
por dos equipos: INTERAB y FINALAB. Los balances de materia para estos
equipos son los siguientes:

Restricciones de igualdad para INTERAB:

flé6n2=e=f15n2

fl602=e=f1502

fl16s02=e=f15502

Restricciones de igualdad para FINALAB:

f25n2=e=f24n2

f2502=e=f2402

f25s02=e=f24502
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10.3 Resultados de las Simulaciones.
10.3.1 Simulacién del APAS.

Tabla 6 : Valores obtenidos del APAS para las variables medidas.

Dato Reconciliados:

Nombre Punto Estimacion | Validacion| Dato de la | Coriente |Unidades|Descripcion
Optimo | de parametros| de datos. | planta

FO6 220773 2.18251 2.1992 1.741 s06]  kmol/s| Flujo total
f50 0.24405 0.24072 0.244 0.245 550 kmol/s; Flujo total
fsbfw 1.95 1.91 1.94325 1.93 sbfw|  kmol/s| Flujo total
O2percent 5.31276 5.3484 5.23721 6 525 %o %02
Pshp| 700 614.7 614.7 614.7 shpl psia Presion)
Pshp2 700 614.7 614.7 614.7| shp2| psial Presion
Pss2 712.51882 709.7 710.26211 709.7 ssl psia Presion
SO2ppm 380 219.56088 219.59239 355 525 ppml  SO2ppm
T06 355 359.18972 355 359.816667 06 K{Temperatura
T07 1321.84558 1322.41247 1325] 1321.48333 s07 K| Temperaturg
T09 650 446.48333) 642.62905 646.483333) s09 K{Temperaturg
T10 712.6556 710.2611 713.23195 708 s10| K| Temperaturg
T11 892.21502 890.99131 890, 893.705556 sl K| Temperaturg
T12 69221161  690.76099 689.8464] 689.261111 512 K| Temperaturg
113 784.06521| 781.89845| 780.554964 785.92777R 513 K| Temperaturg
T15 505 504.69012 505 501.483333 515 K| Temperaturg
Té 345 347.2783 350.49975| 349.816667 slé K| Temperaturg
e 54824266 54926111 545| 549261111 519 Ki Temperatura
120 695 69473609 694.4827| 690.927778 520 Ki Temperaturg
121 736.02893  735.94129] 739.77512] 737.038889 521 K| Temperaturg
122 684.64517| 684.27833| 677.89991 683.4532 522 K| Temperaturgl
123 693.39082 692.10213 689.31811| 692.594444 523 K| Temperaturg
1235 674.51185 673.28853 677.14728 673.15| $235 K{ Temperaturg|
124 506.81736] 504.69186 500 504.816667 524 K{Temperaturg
125 350.43414) 350.37222 350.37222| 350.372222 525 K| Temperaturg
Tsbhiw 22669765  225.13203] 224.98982 225 sbfw F Temperatura
TSHP1 670, 665 665.20447 665 shpl F| Temperaturg
1SHP2 655 650;‘ 649.96027 650 shp2 F Temperatura
TSwi 339.81935]  339.83995 344.93093 340 swi Fl Temperaturg
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Tabla 7 : Valores obtenidos del APAS para las variables inmedibles.

Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacién |Optimizacion| Cormiente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| @economica
@il201 0.92594 0.94466 0.92759 Converter]
ail202 0.65099 0.65653] 0.64327 Converterl
ail203 0.46151 0.45887 0.45207 Converterl]
ail 204 0.35971 0.35644 0.35334 Converterl]
ail205 0.31595 0.31502 0.31314 Converterl
aii 1201 1.17864 1.16846 1.15348 Converter2
i 1202 1.01218] 0.99771 0.98288 Converter?
aii1 203 0.84356 0.82602| 0.81227 Converter2
aii 1 204 0.69234 0.67792| 0.66692 Converter2
qii 1 205 0.59516 0.59298 0.58484 Converter2
il 101 1.32166 1.38924 1.3855 Converter3
aiiil 102 1.26083 1.26777 1.2653 Converter3
aiiil 103 1.13258 1.1485 1.14724| Converter3
aiii ] 104 1.0082 1.03274 1.03253 Converter3
aiiil 105 0.8964 0.92965 0.92882 Converter3
aivl 101 1.67038 1.56203 1.55594 Converter4
aivl 102 1.41092 1.52362 1.51743] Converter4|
aiv] 103 1.5535 1.48712 1.48019 Converter4
aivi 104 1.50404 1.45628) 1.44603 Converter4
aiv] 105 1.48492 1.44228 1.42178 Converter4
birdt 508.08735| 509.73651 513.2954 whboiler| Temp Diff
bypass 0.09739 0.0888 0.08781 furnspl Relacion
cil201 1.07957 1.05277 1.07739 Converterl
cil202 1.61059 1.59516 1.63255| Converterl
cil203 2.38021 2.39579 2.43672 Converterl
cil204 3.15868 3.19163] 3.22343] Converterl
cil205 3.65987, 3.67213 3.69724 Converterl
cii1201 0.82083 0.82895 0.84119 Converter2
cii 1202 0.97574 099182 1.00883 Converter2,
i 1203 1.20004 1.22902 1.25267 Converter?)
cii1204 1.50181 1.53813 1.56697 Converter2
ciil205 1.7832 1.79064 1.818%97 Converter2
ciiil 101 0.78164 0.78366 0.7868| Converter3|
ciii1 102 0.90478 0.89745 0.90005 Converter3
ciill 103 1.06067 1.03895 1.04062] Converter3
ciii 1 104 1.26021 1.21611 1.21647 Converter3
ciii1 105 1.5 1.42117 1.42305 Converter3
civ1 101 059638 0.65869]  0.66251 Converter4
civ] 102 0.62928| 0.68345| 0.68758 Converterd
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Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |{Optimizacion| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametrios| econdmica
civ1103 0.66404 0.70845 0.71337 Converter4
civ1104 0.69667) 0.73079 0.73848 Converter4
civl 105 0.71001 0.74133 0.75723 Converter4|
clrdt 314.19603] 316.16477| 319.58592 cboiler| K Temp Diff
Cpil 0.03335 0.03331 0.03333 Converterl
Cpi2 0.03403 0.03401 0.03404 Converterl
Cpi3 0.03484 0.03486 0.03489 Converterl
Cpid 0.03558 0.03562 0.03563 Converter|
Cpi5 0.03605 0.03607 0.03608| Converterl
Cpill 0.0344 0.03443 0.03444 Converter2
Cpii2 0.03448 0.03472 0.03473 Converter?
Cpii3 0.03504 0.03509 0.03511 Converter?
Cpiid 0.03547| 0.03553 0.03556 Converter2
Cpiid 0.03587| 0.0359 0.03592 Converter2)
Cpiiil 0.03119 0.03114 0.03115 Converter3
Cpiii2 0.03131 0.03124 0.03127 Converter3
Cpiii3 0.03144 0.03139 0.03139 Converter3
Cpiii4 0.03162 0.03153 0.03154] Converler3
Cpiii5 0.03179 0.03168 0.03169 Converter3
Cpivl 0.03134 0.03131 0.03132 Converier4
Cpiv2 0.03138 0.03134 0.03135| Converierd
Cpiv3 0.03143 0.03137] 0.031 381 Converter4
Cpiv4 0.03147] 0.0314 0.03141 Converter4
Cpivs 0.03149 0.03141 0.03143 Converter4
dil20] 3.05057] 3.16957] 3.05996) Converterl
dil202 1.6589 1.6834 1.62504 Converterl
dil 203 0.91519 0.90614 0.88307 Converterl
Idi1204 0.59481 0.58548| 0.57671 Converterl
dil205 0.47531 0.4729) 0.44802 Converterl
diil201 4.63005 4.56115 4.46048 Converter2
diil1 202 3.55837| 3.47091 3.38217 Converter2
diil 203 2.59664] 2.504 2.43237 Converter2
i 1204 1.84529 1.77936 1.72973 Converter2,
i 1205 1.42066| 1.41168 1.37834 Converter2
diii1 101 4.84288 4.83207 4.81537 Converler3
diiil 102 4264618 429639 4.28564 Converter3|
diiil 103 3.71713 3.78439 3.77913 Converter3
diiil 104 3.2013 3.30169 3.30083 Converter3
i1 105 2.75275) 2.8844 2.88129 Converter3
div1101 6.12247 56172 558911 Converter4
cliv] 102 5.84401 5.44043] 5.41206 Converter4
divi103 5.57786| 527363 5.24206 Converter4
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Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |Optimizacién| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de pardmetros| economica

div1105 5.2636 5.07028] 497791 Converter4
dtil 10.08215 10.21217 10.4293 Converterl
dti2 13.07544 13.51768| 13.65471 Converterl
dti3 13.64124 14.15459 14.04405 Converterl
dtid 9.88898 9.8885 9.71895 Converterl
dti5 4.69872 4,28835 4.25102 Converter|
dtiil 3.65353 3.7677 3.85394 Converter2
dtii2 4.60198 4.77918 4.88988 Converter2
dtii3 5.78834 6.00525 6.1221 Converter2
dtii4 6.47423 6.41774 6.4528 Converter2
dtiis 4.58127 3.79543 3.73584 Converter2
dfiiil 1.12125 1.03774 1.03695 Converterd
dtiii2 1.2624 1.15769 1.15551 Converterd
dtiii3 1.39792 1.27244 1.26918 Converter3
dtiii4 1.56329 1.40531 1.40284 Converter3
dfiiis 1.56053 1.3597] 1.38983 COHVBﬂeKi]
dfivi 0.33931 0.23849 0.24069 Converter4
dtiv2 0.34927 0.2392 0.24327 Converter4
dtiv3 0.34831 0.23057 0.24044 Converter4
dtiv4 0.29026 0.18522 0.22012 Converter4
dtivs 0.01506 0.03363 0.13043 Converter4
emiss 2.18995 2.23933 3.79329 G/ font e soyicaseidda
iemiss | 0.00219 0.00224 0.00379 emiss/ 1000,
enthil 2895752 28.51297 29.02178 Converterl
enthi2 32.31785 31.93887 32.52469 Converterl
enthi3 36.32822 36.07615 36.69625 Converterl
lenthid 39.9741 39.78944 40.39205 Converterl
enthis 42.29046 42.03378 42.61831 Converter|
enthiil 27.27189 27.1235 27.54664 Converter2
enthii2 28.56425 28.45806 28.92129 Converter2
enthii3 30.21635 30.16948| 30.68116 Converter2
ienthii4 32.20163 32.17731 32.72809 Converter2,
enthii5 34.02149 33.85419 34.41287 Converter2|
enthiiil 22 4657 22.22202| 22.50221 Converter3
enthiii2 23.03332 22.74219 23.02471 Converter3|
enthiiid 23.67161 23.32198 23.60656 Converter3)
lenthiii4 2438811 23.96579 2425267 Converter3,
enthiiis 25.15062 24.63582 24.93331 Converter3,
enthiv] 21.49627 21.61882 21.89781 Converter4|
enthiv2 21.69416 21.756 22.03761 Converter4
enthiv3 21.89514 21.89113 22.17759 Converter4
enthiv4 22.07955 22.01092 223111 Converterd
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] Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |Opfimizacion| Coriente | Unidad | Unidades | Descripeion.
de datos_|de parametros| economica

enthivs 22.16785) 22.07404 22.41286 Converter4

ex65dT 135.39022| 137.18744) 139.60414 coldIP] K Temp Diff
exé6dt 101.17622{  102.06272 104.13675 hotlP K Temp Dif
lexés7dt 144.14397] 145.08469] 145.99131 shl K Temp Diff
ex68dT 122.77365| 121.82687| 123.77226| sh2 K Temp Diff
ex/71dl 174.88864| 176.67981 177.925085] economizer, K Temp Diff
f0én2 1.73737 1.72419 1.74411 S04 kmol/s

f0402 0.46183 0.45833 0.46362, 506 kmol/s

f07 2.19476 2.18011 2.20529 507 kmol/s Flujo total
fO7n2 1.73737 1.72419 1.74411 507 kmol/s| Flujo molar
f0702 0.2154 0.2152) 021713 S07 kmol/s|  Flujo molar|
f07s02 0.23912 0.2359 0.23917] S07 kmol/s Flujo molar,
f07503 0.00488 0.00481 0.00488 S07 kmol/s|  Flujo molar|
f08 1.98283 1.9865] 201164 s08 kmol/s Flujo total
f08a 0.21394 0.1936 0.19364 S08a kmol/s|  Flujo total
f08an?2 0.1692 0.15312 0.15315] S08a kmol/s Flujo molar|
i08ao? 0.02098 0.01911 0.01907 s08a kmol/s|  Flujo molar|
f08aso2 0.02329 0.02095 0.021 s08a kmol/s|  Flujo molar|
f08aso3 0.00048 0.00043 0.00043] s08a kmol/s Flujo molar|
f08n2 1.56818 1.57107 1.59094 S08 kmol/s Flujo molar
f0802 0.19442 0.19609 0.19807 s08 kmol/s|  Flujo molar
f08s02 0.21583 0.21495 0.21817 508 kmol/s|  Flujo molar]
f08s03 0.0044 0.00439% 0.00445 s08] kmol/s|  Flujo molar
f09 1.98283 1.9865 201164 s09 kmol/s Flujo total
fO9n2 1.56818 1.57107 1.59096 s09 kmol/s{  Flujo molar
f0902 0.19442 0.19609 0.19807| s09 kmol/s Flujo molar
f09s02 0.21583 0.21495 0.21817 s09 kmol/s Flujo molar,
f09s03 0.0044 0.00439 0.00445 . 509 kmol/s{  Flujo molar|
f10 2.19676 2.18011 2.20529 s10 kmol/s|  Flujo total
f10n2 1.73737 1.72419 1.74411 510 kmol/s|  Flujo molar|
f1002 0.2154 0.2152 0.21713 s10] kmol/s Flujo molar]
f10s02 0.23912 0.2359 0.23917] s10 kmol/s|  Flujo molar
f10503 0.00488 0.00481 0.00488 s10 kmol/s|  Flujo molar
fl1 2.12865 2.11103 2.13582 sl kmol/s Flujo total
f11n2 1.73737 1.72419 1.74411 sl kmol/s Flujo molar
f1102 0.14728 0.14613 0.14766 sl kmol/s|  Flujo molar
11502 0.10288 0.09776 0.10023 shl kmol/s|  Flujo molar
fl1s03 0.14111 0.14296 0.14382 sl kmol/s|  Flujo molar
f12 2.12865 2.11103| 2.13582 512 kmol/s Flujo total
t12n2 1.73737 1.72419 1.74411 512 kmol/s|  Flujo molar|
f1202 0.14728 0.14613 0.14766 512 kmol/s|  Flujo molar
12502 0.10288 0.09776| 0.10023] 512 kmol/s Flujo molar
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Valor de la:

Nombre |Validacién| Estimacion |Optimizacion| Corriente | Unidad | Unidades Descﬁpcién,—i
de datos |de pardmetros| economica ‘

f12503 0.14111 0.14296| 0.14382 512 kmol/s|  Flujo mola
f13 20944 2.07688| 2.10097| s13 kmol/s Flujo fotal
f13n2 1.73737 1.72419 1.74411 513 kmaol/s|  Flujo mola
f1302 0.11303] 0.11197 0.11281 s13] kmol/s|  Flujo molar
f13s02 0.03438 0.02945| 0.03053| s13 kmol/s|  Flujo mola
f13s03 0.20961 0.21127 0.21352 s13 kmol/si  Flujo molar|
fl4 2.0944 2.07688 2.10097| sl4 kmol/s Flujo total
fl14n2 1.73737 1.72419 1.74411 sl4 kmol/s|  Flujo molar
fl1402 0.11303] 011197 0.11281 sl4 kmol/s|  Flujo mola
f14s02 0.03438 0.02945 0.03053 514 kmol/s|  Flujo molar
fl14s03 0.20961 0.21127 0.21352 sl4 kmol/s|  Flujo molar
f15 2.0944 207688 2.10097 s15 kmol/s Flujo total
f15n2 1.73737 1.72419 1.74411 515 kmol/s|  Flujo molar
f1502 0.11303 0.11197 0.11281 s15 kmol/fs|  Flujo molar
f15502 0.03438| 0.02945 0.03053] 515 kmol/s|  Flujo molar
f15503 0.20961 0.21127 0.21352| 515 kmol/s|  Flujo molar
f16 1.88479 1.86561 1.88744 slé kmol/s| Flujo total
fl16n2 1.73737 1.72419 1.74411 slé kmol/s|  Flujo molar,
f1602 0.11303 0.11197 0.11281 slé kmol/s{  Flujo molar
fl16502 0.03438 0.02945 0.03053 slé kmol/s|  Flujo molar
f19 1.88479 1.86561 1.88744 s19 kmol/s Flujo total
f19n2 1.73737 1.72419 1.74411 519 kmol/s|  Flujo molar
f1902 0.11303 0.11197 0.11281 s19 kmol/s|  Flujo molar
f19s02 0.03438] 0.02945| 0.03053 519 kmol/s|  Flujo molar
f20 1.88479 1.86561 1.88744 520 kmol/s Flujo total
f20n2 1.73737 1.72419 1.74411 520 kmol/s|  Flujo molar
f2002 0.11303 0.11197 0.11281 520 kmolfs|  Flujo molar
f20s02 0.03438 0.02945 0.03053 520 kmol/s|  Flujo molar
f21 1.87119 1.85338 1.87513 521 kmol/s Flujo total
f21n2 1.73737 1.72419 1.74411 521 kmol/s|  Flujo molar
2102 0.09943 0.09975| 0.1005 521 kmolfs|  Flujo molar
f21502 0.00719 0.005 0.00591 $21 kmol/s|  Flujo molar,
21503 0.0272 0.02445] 0.02462, 521 kmol/s|  Flujo molar
f22 1.87119 1.85338 1.87513 522 kmol/s Flujo total
f22n2 1.73737 1.72419 1.74411 $22 kmolfs,  Fujo molar
2202 0.09943 0.09975 0.1005 522 kmol/si  Flujo molar
f22502 0.00719| 0.005 0.00591 522 kmol/s|  Flujo molar
f22503 0.0272 0.02445) 0.02462 $22 kmol/s|  Flujo molar
f23 1.8678 1.85108 1.87253 523 kmol/s Flujo total
{235 1.8678 1.85108] 1.87253 5235 kmol/s Flujo total
f235n2 1.73737 1.72419 1.74411 5235 kmol/sl  Flujo molar
f23502 0.09604 0.09745 0.0979 $23 kmol/s|  Fiujo molar|
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Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacién |Optimizacion| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parémetros| economica
235502 0.0004 0.0004] 0.0007 $235 kmol/s|  Flujo molar
f235s03 0.03398 0.02905 0.02983 §235 kmol/s)  Flujo molar
f23n2 1.73737 1.72419 1.74411 523 kmol/s Flujo molar
{2302 0.09604 0.09745 0.0979 523 kmol/s|  Flujo molar|
f23s02 0.0004 0.0004 0.0007 523 kmol/s|  Flujo molar|
f23s03 0.03398 0.02905 0.02983 $23 kmol/s|  Fujo molar|
f24 1.8678 1.85108 1.87253 $24 kmol/s Flujo total
f24n2 1.73737 1.72419 1.74411 524 kmol/s| Flujo molar|
f2402 0.09604 0.09745 0.0979 $24 kmol/s Flujo molar|
f24s02 0.0004 0.0004 0.0007 524 kmol/s|  Flujo molar|
f24s03 0.03398 0.02905 0.02983; 524 kmol/s|  Flujo molar
f25 1.83382) 1.82204 1.8427 525 kmol/s| Flujo total
f25n2 1.73737 1.72419 1.74411 525 kmol/s|  Flujo molar
f2502 0.09604 0.09745 0.0979 525 kmol/s|  Flujo molar
{25502 0.0004 0.0004 0.0007 $25) kmol/s|  Flujo molar|
fow 0.35835] 0.33187 0.36502] kmol/s|  Fuje de dilucién|
ffiiiso21 -0.01025 -0.0094 -0.00944 Converter3
ffiiis022 -0.01154 -0.01048 -0.01052 Converter3
ffiiis023 -0.01294 -0.01165 -0.01169 Converter3
ffiiiso24 -0.01381 -0.01213 -0.01232 Converter3
ffiiso21 -0.02502 -0.02584 -0.02662] Corwerter?
ffiis022 -0.03204 -0.0332 -0.03415 Converter2
tfiiso23 -0.03859 -0.03%04 -0.0398 Converter2
ffiiso24 -0.03544 -0.03266 -0.03282 Converter2
ffiso21 -0.07224 -0.07363 -0.07531 Converterl
ffiso22 -0.0866 -0.08934 -0.0901 Converter |
ffiso23 -0.07908 -0.08055| -0.08018 Converter|
ffiso24 -0.05042 -0.04885 -0.04847 Converterl
flivso21 -0.00292 -0.00202! -0.00204! Converter4
ffivs022 -0.00294 -0.00199 -0.00206| Converterd
ffivs023 -0.00272 -0.00177 -0.00197 Converterd
ffivso24 -0.0013 -0.00093 -0.0015 Converterd
ffprod 0.60194 0.57219 0.60837 kmol/s| Producto
fiiio21 0.11303 0.11197 0.11281 Converter3
fiiio22 0.11014 0.10934 0.11017 Converter3
fiilo23 0.10693 0.10641 0.10722| Converter3
fiiio24 0.1033 0.10315 0.10395 Converter3
fiiio25 0.09943 0.09975 0.1005 Converter3
fiiiso21 0.03438) 0.02945 0.03053! Converter3
fiiis022 0.02864 0.02418 0.02524 Converter3
fiiis023 0.02218 0.01832 0.01935 Converter3
fiiiso24 0.01492 0.01179 0.01281 Converterd
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Valor de la:
Nombre |Validacién| Estimacion |Optimizacion| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de paramelros| economica
fiiiso25 0.00719 0.005 0.00591 Converter3
fiiso31 0 O 0| Converterd
fiiiso32 0.0057 4] 0.00524 0.00528| Converter3
fiiiso33 0.0122 0.01113 0.01117 Converter3
filiso34 0.01946 0.01765 0.01772 Converter3
fiiis035 0.0272 0.02445 0.02462 Converter3
fiio21 0.14728 0.14613 0.14766 Converter2
fiilo22 0.14074 0.13938 0.14071 Converter2
fio23 0.13237 0.1307 0.13178 Converter2
fiio24 0.12229 0.12051 0.12139 Converter2
fiio25 0.11303 0.11197 0.11281 Converter?
fiiso21 0.10288| 0.09774| 0.10023 Converter2
fiiso22 0.08981 0.08426| 0.08631 Converter2
fiiso23 0.07306 0.06691 0.06847 Converter2
fiiso24 0.0529 0.04651 0.04768 Converter?
fiis025 0.03438 0.02945 0.03053] Converter2
fiiso31 D.14111 0.14294 0.14382 Converter?
fiiso32 0.15419 0.156464 0.15773 Converter2
fiiso33 0.17093 0.17381 0.17558 Converter2
fiiso34 0.19109 0.19421 0.19637 Converter2
fiis035 0.20961 0.21127, 0.21352, Converter?
fio21 0.2154 0.2152 0.21713 Converterl
fio22 0.19833 0.19781 0.19934 Converterl
fio23 0.17787| 0.1767 0,17806 Converterl
fio24 0.15919 0.15767 0.15911 Converterl
fio25 0.14728] 0.14613 0.14766 Converterl
fiso21 0.23912 0.2359 0.23917 Converterl
fiso22 0.20498 0.20111 0.20359 Converterl
fiso23 0.16407 0.1589 0.16101 Converterl
fiso24 0.1267 0.12084 0.12313 Converterl
fiso25 0.10288 0.09774 0.10023! Converterl
fiso31 0.00488 0.00481 0.00488 Converterl
fiso32 0.03901 0.03961 0.04046 Converterl
fiso33 0.07993 0.08182 0.08304 Converterl
fiso34 0.11729 0.11988| 0.12092 Converterl
fiso35 0.14111 0.14294 0.14382 Converterl
fivo21 0.09943] 0.09975 0.1005 Converter4
fivo22 0.09843 0.09906 0.09979 Converter4
fivo23 0.09742 0.09837 0.09909 Converter4
fivo24 0.09649 0.09777 0.09841 Converterd
fivo25 0.09404 0.09745 0.0979 Converter4
fivso21 0.00719 0.005] 0.00591 Converter4

148




Comparacién con la Simulacion en uno Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacién| Estimacion {Optimizacion| Coriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de porametros| econémica |
fivso22 0.00519 0.00361 0.00449 Converterd
fivs023 0.00316 0.00225 0.00308 Converterd
fivso24 0.00129 0.00104 0.00173 Converterd
fivso25 0.0004 0.0004 0.0007 Converterd
fivso31 0.0272 0.02445 0.02462 Converterd
fivso32 0.02919 0.02583 0.02603 Converter4 ;
fivso33 0.03122 0.0272 0.02745 Converter4
fivso34 0.03309 0.02841 0.0288 Converter4
fivso35 0.03398] 0.02905 0.02983 Converter4
fprod 25.93767 25.19914 26.03841 kgls Producto
fsbd 0.19432 0.191 0.195 sbd| kmol/s Flujo Tofci‘
fshp1 1.42304 1.203 1.21998 shpl kmol/s Flujo total|
fshp2 0.32589 0.516 0.53502 shp?2 kmol/s| Flujo total
fss1 1.94325 1.91 1.95 ssl kmol/s, Flujo total
fssla 1.47598 1.45051 1.47951 ssla kmaol/s Flujo total
fss1b 0.46727 0.45949 0.47049 ss1b] kmol/s Flujo total
fss2 1.74892 1.719 1.755 552 kmol/s Flujo total
fss4 1.42304 1.203] 1.21998 554 kmol/s Flujo total
fss5 0.32589 0.516 0.53502 559 kmol/s Flujo total
fswl 1.94325 1.21 1225 swi kmola'sI Flujo total
fswla 1.47598 1.45051 1.47951 swla kmol/s| Flujo total
fswib 0.46727 0.45949 0.47049 swib kmol/s Flujo total
Ftriiin21 3.14785 3.14861 3.14941 Converter3
Ftriiin22 3.17694 3.1756 31762 Converter3
Firiiin23 3.20938 3.20543) 3.20578 Converter3
Ftriiin24 3.24543] 3.23827 3.23834 Converter3
Ftriiin25 3.28339 3.27211 3.27231 Converter3
Firiiio21 2.74488 2.74557 2.74628 Converter3
Flriiio22 277074 2.76954 2.77007] Converter3
Friiio23 2.79955 2.79604 2.79635 Converter3|
Firiiio24 2.83156 2.8252| 2.82526 Converter3
Ftriiio25 2.86526 2.85525| 2.85542 Converter3
Flriiiso21 1.28078 1.28117 1.28158] Converter3 |
Firiliso22 1.29554 1.29487 1.29518 Converter3 l
Firiiiso23 1.31201 1.31001 1.31019 Converter3 i
Ftriiiso24 1.3303 1.32667 1.3267 Converter3 [
Firiiiso25 1.34954 1.34382| 1.34392 Converter3 !
Firiiiso31 1.14409 1.14445 1.14483 Converter3 '
Friliso32 1.15778 1.15715 1.15743] Converter3
Firiiiso33 1.17304 1.17118 1.17134 Converter3
Firiiiso34 1.18999 1,186642 1.18666 Converter3
Firiiso35 1.20784 1.20254 1.20263 Converter3 ]
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Comparacién con la Simulacién en una Estructura Convencional

) Valor de la:

[ Nombre |Validacién| Estimacion |Optimizacion| Comiente |  Unidad | Unidades | Descripcion.
| de datos |de parametros|@condémica

[Ftriin21 3.13377 3.13655 3.14094 Converter?,
Friin22 3.186%91 3.19179 3.19712 Converter2,
Ftriin23 3.25364 3.26134 3.2677 Converter2,
;Ffriin24 3.33215 3.34118 3.348 Converter2)
Ftriin25 3.40259 3.40647| 3.41273 Converter2|
Firiio21 2.73238 2.73485) 2.73876 Converter?
[Ftriio22 2.77959 2.78393 2.78866 Converter2)|
Firio23 283885  2.84569|  2.85133 Converter?2|
Firiio24 2.90853 2.91654 2.92259 Converter2|
Ftriio25 297101 2.97445 2.98 Converter2)
Firiiso21 1.27364 1.27505 1.27728 Converter?|
Flriiso22 1.30061 1.30309| 1.3058 Converter2
Firiiso23 1.33444 1.33836 1.34159 Converter2,
Firiiso24 1.37423 1.3788] 1.38225 Converter?)
Firiiso25 1.40985 1.41181 1.41498 Converter2|
Ftriiso31 1.13747 1.13878| 1.14085 Converter?|
Firiiso32 1.16247 1.16477 1.16727 Converter2
Firiiso33 1.19385 1.19748 1.20044 Converter?2|
Firiiso34 1.23076 1.235 1.2382; Converter2
Firiiso35 1.26384 1.26566 1.2686| Converter2
Ftrin21 3.20438 3.19546 3.20265 Converterl
Ftrin22 3.33897 3.33404 3.3424 Converterl
Firin23 3.49311 3.49439 3.50187 Converter]
Ftrin24 3.62774 3.63249 3.63751 Converterl
IFtrin25 3.71081 3.71353 3.71689 Converterl
[Ftrio21 2.79511 2.78719] 2.79357 Converterl
[Ffri022 2.91458 29102 291762 Converterl
{Ftrio23 3.05125 3.0524 3.05902 Converter|
[Firio24 3.17051 3174720 3.17916 Converterl
IFtrio25 3.24404 3.24645 3.24942 Converterl
IFiriso21 1.30948|  1.30495 1.3086 Converter]
IFtriso22 1.37768 1.37518| 1.37942 Converterl
{Firiso23 1.45555 1.4562 1.45997 Converterl
!Ffriso24 1.52331 1.52569) 1.52822 Converterl
[Firis025 1.56499 1.56635  1.56804 Converterl
EFTn’soS 1 1.17069 1.16649 1.16987 Converterl
IFtriso32 1.233%6 1.23164| 1.23557 Converterl
Firiso33 1.3063 1.3069 1.31041 Converterl
[Ftriso34 1.36931 1.37153| 1.37388 Converterl
Firiso35 1.40809 1.40936 1.41093 Converterl
IthrivnSZl 3.09732 3.11681 3.11793 Converter4
|Flrivn22 3.10763 3.12401 3.12517 Converter4
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Comparacién con la Simulacion en una Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacién| Estimacion |Optimizacion| Cormiente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| econdmica
Ftrivn23 3.11806 3.13108 3.13241 Converter4
Ftrivn24 3.1276) 3.13733 3.1393 Converterd
Firivn25 3.13216 3.14062 3.14453 Converterd
Ftrivo21l 2.69998 2.71731 2.7183 Converter4|
Ftrivo22 270914 2.7237 272474 Converterd|
Firivo23 2.71841 2.72998 273117 Converterd
Firivo24 2.7269 2.73554 2.73729 Converterd
Firivo25 2.73095 2.73847 274194 Converter4
Firivso21 1.25512 1.26502 1.26559 Converter4
Firivso22 1.26035 1.26868 1.26927 Converter4
Firivso23 1.26565 1.27227 1.27294 Converterd
Ftrivso24 1.2705 1.27544 1.27644 Converter4
Firivso25 1.27282 1.27712 1.2791 Converterd
Ftrivso31 1.12032 1.12949 1.13002 Converter4
Firivso32 1.12517 1.13288 1.13342 Converterd
Ftrivso33 1.13008 1.1362 1.13683 Converterd
Firivso34 1.13457 1.13914 1.14007 Converter4
Firivso35 1.13671 1.14069 1.14253 Converter4
h0é 3.654946 3.89524 3.66913 S04 MJ/s] Entalpia
hO7 76.48044 75.66578 76.503%96 507 MJ/s Entalpia
h08 69.03227 68.9463 69.78621 508 MJ/s| Entalpia
h08a 7.44817 6.71948] 671775 S08a MJ/s| Entalpia
h0? 21.50935 21.79349 22.30404 S09 MJ/s Entalpia
hi0 28.95752| 28.51297| 29.02178 S10 MJ/s Entalpia
h1l 42.290446) 42.03378 42.61831 S11 MJ/s| Entalpia
h12 27.27189 27.1235 27.54664 512 MJ/s Entalpia
hi3 34.02149 33.85419 34.41287 S13 MJ/s Entalpia
hl4 25.19342] 25.3526 25.73836 S14 MJ/s Entalpia
h15 14.03984) 13.90718 14.09113 S15 Ml/s Entalpia
hlé 2.89913 2.69007 2.59553 S14 MJ/s Entalpia
h1e 13.81859 13.20139 14.00866 S19 MJ/s Entalpia
h20 22.4657 22.22202 22.50221 520 MJ/s Entalpia
h21 25.15062, 24.63582 2493331 521 MJ/s Entalpia
h22 21.49627 21.61882 21.89781 5§22 MJ/s Entalpia
h23 22.16785 22.07404 22.41286 §23 MJ/s Entalpia
h235 21.45302 20.98241 21.30402 §235 MJ/s Entalpia
h24 11.25684 11.39274 11.64845 524 MJ/s Entalpia
h25 2.79326 2.77536 2.81035 525 M/ Entalpia
h50 0.99448 0.98112 0.9947 S50 MJ/s Entalpia
hrso2 314.07619] 314.04844) 314.04238 Burnerl, MJ/kmol| caier deeaccion
hrso3 90.77696 90.82234 90.83229 Burner,  MJ/kmol| color dereaccion
Hsbd 3.49045 3.44358 3.44743 sbd| Ml/s Entalpia




Comparacién con la Simulacién en una Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacion Esiimccic‘)n_| Opfimizacién| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
) de datos |de parametras| econdémica

Hsbfw 15.8573 15.59743 16.0529) sbfw MI/s Entalpia
Hshpl 79.31654 67.04597 67.82779 shpl MJ/s Entalpia
Hshp?2 18.0421 28.5681 29.53626 shp?2| MJ/s Entalpia
Hslp 10 10 10 slp) MJ/s Entalpia
Hss1 87.11735 85.77257 86.78469) ssl MJ/s Entalpia
Hssla 66.16912 65.13819, 65.84546 sslal MJ/s Entalpia
hss1b 20.94823 20.63438 20.93923 ssib MJ/s Entalpia
Hss2 93.0653 91.58128 93.29555) 552, MJ/s Entalpia
Hss4 75.72397 64.09074 64.85408 554 MJ/s Entalpia
Hss5 17.34133 27.49053] 28.44147) 555 MJ/s Entalpia
Hsw 25.84471 24.97835) 25.4997 swi MJ/s Entalpia
Hswla 19.6301 18.96928 19.34719 swlal MJ/s Entalpia
hswlb 6.21462 6.00906 6.15251 swlb) MJ/s] Entalpia
linil 0.11679 0.11712 0.11656 Converterl

lihi2 0.11923] 0.11972 0.11916 Converterl

jhi3 0.12211 0.12265 0.12206 Converterl

jhid 0.12451 0.12513 0.12447 Converterl

EhiS 0.12597 0.12656 0.12586 Converterl

ljhii 1 0.11529 0.11584 0.11523 Converter?

ljhii2 0.1163 0.11689 0.11629 Converter2|

ihii3 0.11755 0.1182 0.11761 Converter2,

inii4 0.11901 0.11969 0.1191 Converter2

jhiis 0.12031 0.12089 0.12029 Converter2

jhiii 1 0.15364 0.15472 0.15379 Converter3|

jhiii2 0.15434 0.15539% 0.15445 Converter3

jhiii3 0.15514 0.15613 0.15517 Converter3

jhiiid 0.15604 0.15694 0.15597 Converter3

ihiii5 0.15696 0.15777| 0.1568 Converter3

jhiv1 0.15233 0.15388 0.15296 Converter4

jhiv2 0.15259] 0.15406 0.15314 Converter4

jhiv3 0.15284 0.15424 0.15332 Converter4

ihiv4 0.15308 0.15439) 0.15349 Converter4

jhivs 0.15319] 0.15448 0.15362 Converter4

kil 166.71394)  177.79997 167.57899 Converterl

kpi2 59.82639 61.32056 57.78663 Converterl

kpi3 21.99549 21.63093 20.71221 Converterl |

kpid 10.65389,  10.3744) 10.11421 Converter] |

kpis 7.3056] 724329  7.11794 Converter

lepii ) 336.3714) 327.99262 315.90679 Converter2

kpii2 21600854, 207.15173] 198.31975 Converter2,

[kpii3 127.13389| 119.59675 113.89738 Converter?

kpii4 71.56348]  67.31459]  64.18649) Converter2,
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Comparacién con la Simulacién en una Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |Optimizacién| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| economica
M5 498.40434] 494.30273] 500.13665 Converter?
Mfiii | 381.07448| 376.04366) 380.61794 Converterd
Mfiii2 381.07448] 376.04366 380.61794 Converter3
Miii3 381.07448] 376.04366 380.61794 Converterd
Mfiii4 381.07448 376.04366 380.61794 Converter3
Miii5 381.07448 376.04366) 380.61794 Converterd
Mfiv ] 381.07448] 376.04346| 380.61794 Converter4
Mfiv2 381.07448 376.04366| 380.61794 Converter4
Mfiv3 381.07448, 376.04364, 380.61794 Converterd
Mfiv4 381.07448) 376.04364| 380.61794 Converterd
Mfiv5 381.07448 376.04364| 380.61794 Converter4 [
mwprod 43.09018 44.04 42.8 kg/kmol| Producto]
profit 0.30503 0.29204 0.30745 $/sec Beneficio
Psbd 710.26211 709.7] 712.51882 sbd psia Presion
Pss] 710.26211 709.7| 712.51882 552 psia Presion
Pssla 710.26211 709.7] 712.51882 ssla psia Presion
Pss1b 710.26211 709.7] 712.51882 sslb psia Presion
Pss4 710.26211 709.7| 71251882 554 psia Presion|
Pss5 710.26211 709.7| 712.51882 555 psia Presion
rateil 0.01132 0.0114 0.01173 Converter|
ratei2 0.01525 0.01569) 0.015%97 Converterl
rateid 0.01661 0.01718 0.01717 Converterl
rateid 0.01248 0.01246 0.01233 Converterl
rateis 0.00606 0.00552 0.0055 Converterl
rateiil 0.00404 0.00415 0.00428 Converter2|
rateii2 0.00517 0.00535 0.00552 Converter?|
rateiid 0.00662 0.00686 0.00705 Converter2|
rateiid 0.00757 0.0075 0.0076 Converter?|
rateiis 0.00547 0.00452 0.00448 Converter?2|
rateiiil 0.00199 0.00183 0.00184 Converter3|
rateiii2 0.00226 0.00206 0.00207 Converter3d|
rateiii3 0.00252 0.00228 0.00229 Converter3
rateii4 0.00285 0.00255 0.00256 Converter3|
rateiiis 0.00288 0.00249| 0.00256 Converter3|
rateiniiil 0.02153 0.02155 0.02166 Converterd
rateiniii2 0.02443 0.02422 0.02431 Converter3|
rateiniii3 0.02729 0.02684 0.02692 Converterd|
rateiniii4 0.03082 0.02991 0.03002| Converter3|
rateiniiis 0.03109 0.0292 0.03002 Converter3|
rateintil 0.0463 0.04486) 0.04616 Converterl
rateinti2 0.06234 0.06174 0.06286 Converterl
rateinti3 0.0679 0.06759 0.06758 Converterl | B
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Comparacion con la Simulacién en una Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |Optimizaciéon| Cormriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| econdmica

rateinti4 0.05105 0.04902 0.04851 Converterl
rateintis 0.02479 0.02171 0.02166 Converterl
rateintiil 0.01731 0.01739 0.01791 Converter2
rateintii2 0.02214 0.02241 0.02309 Converter2
rateintii3 0.02838) 0.02872 0.0295 Converter2
rateintii4 0.03245 0.03139] 0.0318 Converter2
rateintiis 0.02342 0.0189 0.01874 Converter2
rateintivl 001116 0.0125 0.01269 Converter4
rateintiv2 0.01152 0.01256 0.01285 Converterd
rateintiv3 0.01152 0.01213 0.01272 Converter4
rateintiv4 0.00963] 0.009746 0.01167 Converter4
rateintivs 0.0005 0.00177 0.00692, Converterd
rateiv] 0.0006 0.00042 0.00042, Converter4
rateiv2 0.00061 0.00042 0.00043| Converter4
rateiv3 0.00061 0.00041 0.00043] Converterd
rateiv4 0.00051 0.00033 0.00039 Converter4
rateivs 0.00003| 0.00006 0.00023 Converter4
rheatil 44.70513] 44.71549) 44.70597 Converterl
rheati2 4451858 44,5234 4451148 Converterl
rheati3 44.28917 4428486 4427359 Converterl
rheatid 44.08551 4407732 4406946 Converterl
rheatid 43.96429 43.9614 43.9555 Converterl
rheatiil 448106 4480708 4480181 Converter2
rheafii2 44.74594 44.7395 44.73274 Converter2
rheatii3 44.65986 44.64927 44.64071 Converter2
rheatiid 44.55436 44.5423 44.53281 Converter2 l
rheatiis 4446381 44,4615 44.4527 4 Converter2
rheatiil 44.8034 44.80281 4480191 Converter3
rheatii2 44.76948 4477141 44.77072 Converter3|
rheatiid 44,7306 44 73579 4473538 Converter3|
rheatiii4 44.68591 4469537 44.69529 Converter3
rheatiiis 44.6379 44,6531 44.65273 Converter3,
rheativl 4486176 44 84095 44 83972 Converterd |
rheafiv2 4485061 44.83304 44.83174 Converterd |
rheativd 44.83922 4482524 44 82373 Converter4 i
rheativ4 44 8289 4481842 44 81611 Converter4
rheativd 44.82476 4481525 4481053 Converterd jl
s02ppm] 0.21959 0.21956, 0.38 525 | so:ppmy/ic00
108 1325| 1322.41247) 1321.84558 508 K: Temperaturgl
T08a 1325 1322.41247| 1321.84558| S08a Ki Temperaturg]
T14 661.28018| 666.22418] 647.45094 514 K! Temperaturgl
Tcatil 7233141 720.47327] 723.08491 Converterl ’




Comparacién con la Simulacion en una Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacién |Optimizacién| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| economica
Tcati2 771.75485| 770.51277 773.5083 Converterl
Tcati3 825.7486| 826.71468 829.23398 Converter|
Tcati4 869.83685 871.54323 873.18002 Converterl
Tcatis 894 69872 B895.27966] 896.46605 Converter|
Tcatiil 693.49993] 694.52869| 696.06554 Converter?
Tcati2 712.01787] 713.81963 715.70445 Converter2
Tcatid 735.52385 738.33413| 740.59488 Converter?
Tcati4 76282501 76585282 768.22336 Converter?2
Tcatiis 785.13623| 785.69388 787.80105 Converter2)
Tcatiiil 695.60394) 69577383 696.03495 Converter3
Tcatiii2 705.37028) 704.81952| 705.01499 Converter3
Tcatiiid 71629749 714.85611 71496774 Converter3
Tcatii4 728.53642) 72597276 7259943 Converter3)
Tcatiis 741.33565( 737.32099| 737.41876 Converter3
Tcativl 678.23922] 684.51682| 684.88585 Converterd,
Tcativ2 681.61752| 686.87697| 687.26449 Converter4
Tcativ3 685.0343] 689.19117] 689.63%911 Converter4,
Tcativ4 688.10933| 691.20366| 691.88483 Converter4
Tcativs 689.33316] 692.13574) 693.52124 Converter4
tfil 2.19676) 2.18011 2.20529 Converterl
Hi2 2.1797 2.16271 2.1875 Converterl
thi3 2.15924 2.14161 2.16621 Converterl
tfid 2.14056 2.12258 2.14727 Converterl
tis 2.12865 211103 2.13582 Converterl
tfiil 2.12865 2.11103 2.13582 Converter2
tfi2 212211 2.10428 2.12886 Converter2
tii3 2.11374 2.09561 211994 Converter2,
tfii4 2.10366 2.08541 2.10954 Converter2
tii5 20944 2.07688] 2.10097 Converler?
tiii 1 1.88479 1.86561 1.88744 Converter3
ifiii2 1.88192 1.86297 1.8848 Converter3
Hiii3 1.87868| 1.86004 1.88186 Converter3
tfiii4 1.87505 1.85678 1.87858] Converter3
tfiils 1.87119 1.85338 1.87513 Converter3
tivl 1.87119 1.85338 1.87513 Converter4
tiv2 1.87019 1.85269 1.87443 Converterd
tfiv3 1.86917 1.85201 1.87372 Converter4
tiv4 1.86824 1.8514 1.87305 Converter4
tfivs 1.8678 1.85108| 1.87253 Converler4
Tgasil 713.23195 710.2611 712.6556 Converler]
Tgasi2 758.67942| 75699509 759.85359 Convererl
Tgasi3 812.10736| 812.56009] 815.18993 Converler]
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Comparacién con la Simulacién en una Estructura Convencional

Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |Optimizacién| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| economica

Tgasi4 859.94788| 861.65473 863.46107 Converterl
Tgasis 890 890.99131| 892.21502 Converterl
Tgasiil 689.8464) 690.76099 69221161 Converter2|
Tgasii2 707.41589| 709.04045 710.81457 Converter2
Tgasii3 729.7355 732.32888 734.47278 Converter2
Tgasii4 756.35078f 759.43508 761.77057 Converter2,
Tgasiis 780.55494] 781.89845 784.06521 Converter2,
rTgc:lsiii 1 694.4827) 694.73609 695 Converter3
Tgasiii2 704.10787| 703.66183 703.85948 Converter3
Tgasiii3 714.89957| 713.58367| 713.69856 Converter3
Tgasiiid 72697312 724.56745 724.59144 Converter3
Tgasiiid 739.775120 735.96129] 736.02893 Converter3
Tgasivl 67789991 684.27833) 684.64517, Converter4
Tgasiv2 681.26825 686.63778 687.02122 Converter4|
Tgasiv3 684.68598 688.9606| 689.39867 Converter4|
Tgasiv4 68781907 691.01844) 691.66471 Converter4,
Taasivs 689.31811)  692.10213] 6%3.39082 Converter4
thhil 7.11182 7.25058 7.41356 Converterl

thhi2 8.48754) 8.75616 8.8287| Converterl

thhi3 7.71615 7.85881 7.8218 Converterl

thhi4 490234 4.74992 471166 Converterl

thhiil 2.47341 2.55419 2.63091 Converter2
thhii2 3.16191 3.27545 3.36817 Converter2
thhii3 3.79958 3.84274 3.91757 Converter2
thhiid4 3.48297 3.20934 3.22446 Converter?
thhiiil 1.01361 0.92887 0.93304 Converter3
thiii2 1.13981 1.03534 1.03901 Converter3
thhiii3 1.27946 1.14965 1.15377 Converter3
thihiii4 1.36163 1.19649 1.21543 Converter3
thhiv1 0.28888 0.20025 0.20409 Converter4|
thhiv2 0.2934 0.19728| 0.20435 Converter4
thhiv3 0.26922 0.17488] 0.1949 Converter4

thhiv4 0.12889] 0.09214 0.14855 Converter4
Triiin21 5.50303 5.50504 5.50713 Converter3
Triiin22 5.5793 5.57577 5.57733] Converter3d
Triiin23 5.66481 5.65439 5.6553 Converterd
Triiin24 5.76048 574142 574161 Converter3
Triiin25 5.86193 5.83171 5.83224 Converter3
Triiio2 1 4.49213 4.49377 4.49547 Converter3
Triiio22 4.55438 4.5515] 4.55278 Converter3d

Triiio23 4.62419 4.61568| 4.61642 Converter3,

Triiio24 4.70228 4.68672 4.68688 Converter3|
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Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion |Optimizacion| Corriente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| econémica
Triiio25 4.78509 4.76042 4.76086 Converter3
Triliso2 1 1.61373 1.61431 1.61493 Converter3
Triliso22 1.63609 1.63505 1.63551 Converter3
Triiiso23 1.66117] 1.65811 1.65838 Converter3
Triliso24 1.68922 1.68363 1.68369 Converter3
Triliso25 1.71897 1.71011 1.71026 Converter3
Triiiso31 1.4131 1.41362 1.41415 Converterd
Triiiso32 1.43269) 1.43178 1.43218 Converter3
Triiiso33 1.45444 1.45197 1.4522 Converter3
Triliso34 1.47921 1.47432 1.47437 Converter3
Triliso35 1.50526 1.4975 1.49764 Converter3
Trin21 5.46629) 5.47354 5.48504 Converter2
Triin22 5.60551 5.61839 5.63245 Converter2
Triin23 5.78237 5.80292 5.81991 Converter?
Trin24 5.99327 6.01771 6.03622 Converter2
Trin25 6.18506 6.19571 6.21288 Converter2
Triio21 4.46214 4.46805 4.47744 Converter?2
Triio22 4.57578 4.58629 4.59777 Converter?
Triio23 4.72015 4.73693 4.75079 Converter2
Triio24 4.89231 491226 4.92736 Converter2
ITriio25 5.04887| 5.05756 5.07157 Converter2
Triiso21 1.60295 1.60508 1.60845 Converter?)
Triiso22 1.64378| 1.64755 1.65167 Converter?
Triiso23 1.69564 1.70167 1.70665 Converter2
Triiso24 1.75748) 1.76465 1.77008 Converter2
Triiso25 1.81373 1.81685 1.82188 Converter?
Triiso31 1.40367 1.40553 1.40848 Converter2
Triiso32 1.43942 1.44272 1.44633 Converter2
Triiso33 1.48483 1.49011 1.49447 Converter?
Triiso34 1.53899 1.54526 1.55002 Converter2
Triiso35 1.58824 1.59097 1.59538 Converter2,
Trin21 5.6516 5.62806 5.64703 Converterl
Trin22 6.01172 5.99838 6.02103 Converter|
Trin23 6.43508 6.43867 6.45951 Converter|
Trin24 681417 6.82769 6.84201 Converterl
Trin25 7.0523 7.06015 7.06985 Converter]
Trio21 4.6134 4.59419 4.60967 Converter|
Trio22 4.90737 4.89648 491497 Converter]
Trio23 5.25296 5.25589 52729 Converter]
Trio24 5.56241 5.57345 5.58513 Converterl
Trio25 5.75679 5763 577112 Converter]
Triso21 1.65729 1.65039 1.65595 Converter|
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Valor de la:
Nombre |Vdlidacion| Estimacion |Optimizacién| Coniente | Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametios| econémica
Triso22 1.76289 1.75898 1.76562 Converterl
Triso23 1.88704 1.88809 1.8942 Converterl
Triso24 1.99821 2.00217, 2.00637 Converter]
Triso25 2.06804 2.07034 2.07318 Converterl
Triso31 1.45125 1.44521 1.45008 Converter]
Triso32 1.54373 1.5403 1.54611 Converterl
Triso33 1.65244 1.65336 1.65871 Converterl
Triso34 1.74978 1.75326 1.75693 Converterl
Triso35 1.81093 1.81295 1.81544; Converterl
ITrivn21 5.37163 5.42217 5.42508| Converter4
Trivn22 5.39832 5.44087 5.44391 Converter4
Trivn23 5.4254 5.45928 5.46275 Converter4
Trivn24 5.45023 5.47558 5.4807| Converterd4
Trivn25 5.46211 5.48417 5.49438] Converter4
Trivo21 4.38486 4.42612 4.42849 Converter4
Trivo22 4.40665 4.44138 4.44386 Converter4
Trivo23 4.42876 4.45641 4.45924) Converter4
Trivo24 4.44902 4.46972 4.4739 Converter4
Trivo25 4.45872 4.47673 4.48506 Converter4
Trivso21 1.57519 1.59001 1.59087 Converter4|
Trivso22 1.58302 1.5955) 1.59639 Converter4
Trivso23 1.59096 1.60089 1.60191 Converter4
Trivso24 1.59824 1.60568 1.60718 Converterd
Trivso25 1.60172 1.60819 1.61119 Converter4
Trivso31 1.37936 1.39234 1.39308| Converter4
Trivso32 1.38621 1.39714 1.39792 Converter4
Trivso33 1.39317 1.40187 1.40276 Converterd
Trivso34 1.39954 1.40605 1.40737 Converter4
Trivs035 1.40259 1.40826 1.41088 Converter4
Tsbd 448.3469| 449.78104| 44229925 sbd F|  Temperatura
Tss 1 448.3469] 449.78104| 44229925 ssl B Temperaturg
Tssla 448.3469) 449.78104] 44229925 sslql F Temperaturg
Tss1b 448.3469| 449.78104| 442.29925 ss1b) F Temperaturo
Tss2 448.3469] 449.78104| 442.29925 552 F Temperaturg
Tss4 448.3469] 449.78104] 442.29925 554 F Temperatura
Tss5 448.3469| 44978104 442.29925 $55) F Temperaturg
Tswla 344.93093] 339.83995 339.81935 swla F Temperaturg
Tswib 34493093 339.83995 339.81935 swlb)| F Temperatuig
Viscil 0.14304 0.14266 0.14298 Converterl
Visci2 0.14913 0.14892 0.14929 Converterl
Visci3 0.15609 0.15617 0.1565 Converterl
Viscid 0.16217 0.1624 0.16262 Converterl
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P ion con la Sii ién en una Estructura Convencional
Valor de la:
Nombre |Validacion| Estimacion [Optimizacion| Cormriente |  Unidad | Unidades | Descripcion.
de datos |de parametros| @conomica
Visci5 0.16591 0.16606 0.1662 Converter|
Visciil 0.13945 0.1394 0.13979 Converter2
Viscii2 0.14186 0.1421 0.14233) Converter2
Viscii3 0.14487 0.14524 0.14552 Converter2
Visciid 0.14842 0.14885 0.14915 Converter2
Visciis 0.15161 0.1518 0.15208 Converter2
Visciiil 0.14059| 0.14066 0.14068| Converter3
Visciii2 0.14188| 0.14185 0.14187 Converter3
Visciii3 0.14332 0.14318 0.14318 Converter3
Visciii4 0.14492 0.14463 0.14462| Converter3
Visciiis 0.1466 0.14413 0.14613 Converter3
Visciv] 0.13824 0.13916 0.1392 Converter4
Visciv2 0.1387 0.13948 0.13952 Converter4
Visciv3 0.13916 0.13979 0.13984 Converter4
Visciv4 0.13959 0.14007 0.14014 Converter4
Viscivs 0.13979 0.14021 0.14038, Converter4
whbratio 0.75954 0.75943 0.75872 splwater fswla/fswl
Xprod 0.404 0.42 0.4 frac.mol SO: producto

Tabla 8 : Valores obtenidos del APAS para los pardmetros.

Parémetro Punto Valor Unidad Unidades
inicial estimado

biry 0.3438] 0.3598wboiler 10e-4 Ml /s-K-sgft
clru 0.239 0.2358cboiler 10e-4 MJ/s-K-sgft
effi 0.24458 0.2541 liconverter]

effii 0.23338 0.23888|converter2

effiii 0.09251 0.08512converter3

effiv 0.05334 0.03349converter4

exé65U 0.25744 0.2607 2icoldip 10e-4 MJ/s-K-sqft
ex66l 0.27267| 0.26031|hotip 10e-4 MJ/s-K-sqft
ex67U 0.58178 0.47547sh1 10e-4 MJ/s-K-sqft
ex68U 0.14887 0.2616%9sh2 10e-4 MJ/s-K-sgft
ex/1U 0.14259 0.13257|economizer|10e-4 MJ/s-K-sqft
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Comparacién con la Simulacién en una Estructura Convencional

10.4 Comparacion de resultados.

Como anteriormente se menciona las dos secciones mas importantes del
proceso son la seccién del reactor y la seccién de absorcién, por lo que

se compararan las corrientes de estas secciones.

10.4.1 Seccidén del Reactor.

Las corrientes relacionadas con esta seccion para la simulacion en APAS
son las siguientes: s10,511, s12, 513, 520,521, 522 y s23. Y se presentan en la
Tabla 10.

Tabla 10: Resultados de las corrientes s10,s11, s12, 513, 520,521, 522 y s23.

s10
Variables medidas. Variables inmedibles
Nombre Valor | Unidades Nombre Valor | Unidades
optimo optimo
T10 712.6556 K f10n2 1.74411 kmol/s!
f1002 0.21713 kmol/s
f10s02 0.23917 kmol/s|
f10s03 0.00488 kmolfs
h10 29.02178 MJ/s
f10 2.20529 kmol/s
s1]
Variables medidas. Variables inmedibles
Nombre Valor Unidades Nombre Valor Unidades
optimo optimo
T11 892.21502 Ki if11n2 1.74411 kmol/s
f1102 0.14766 kmol/s
f11s02 0.10023 kmol/s
f11s03 0.14382 kmol/s
h11 42.61831 MJ/s|
11 2.13582 kmols|
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Variables inmedibles

512
Variables medidas.
Nombre Valor Unidades
optimo
T12 692.21161 K
s13
Variables medidas.
Nombre Valor | Unidades
optimo
IT13 784.06521 K
520
Variables medidas.
Nombre Valor | Unidades
Sptimo
T20 695 K

Nombre Valor Unidades
optimo
f12n2 1.74411 kmol/s
1202 0.14766 kmol/s|
f12s02 0.10023 kmol/s.
f12s03 0.14382 kmol/s
h12 27.54664 MJis
f12 2.13582 kmol/s
Variables inmedibles
Nombre Valor | Unidades
optimo
f13n2 1.74411 kmol/s
f1302 0.11281 kmol/s
f13s02 0.03053 kmol/s
f13s03 0.21352 kmol/s|
h13 34.41287 MJ/s|
f13 2.10097 ki nolfsJ’
Variables inmedibles
Nombre Valor | Unidades
optimo
f20n2 1.74411 kmol/s|
f2002 0.11281 kmol/s
f20s02 0.03053 kmol/s
f20 1.88744 kmol/s
h20 22 50221 MJ/s
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521
Variables medidas.
Nombre Valor | Unidades
optimo
T21 736.02893 K
522
Variables medidas.
Nombre Valor | Unidades
optimo
T22 684.64517 K
523
Variables medidas.
Nombre Valor | Unidades
optimo
T23 693.39082 K

Variables inmedibles

Nombre Valor | Unidades
Sptimo
f21 1.87513 kmol/s
h21 2493331 MJis
f21s03 0.02462 kmol/s|
f21s02 0.00591 kmol/s,
f2102 0.1005 kmol/s|
f21n2 1.74411 kmoh’s;
Variables inmedibles
Nombre Valor | Unidades
optimo
f22 1.87513 kmolls
h22 21.89781 MJ/s|
f22s03 0.02462 kmolis
f22s02 0.00591 kmol/s
f2202 0.1005 kmol/s
f22n2 1.74411 kmolfs
Variables inmedibles
Nombre Valor | Unidades
optimo i
h23 22.41286 MJs|
23 1.87253 kmolls|
f23n2 1.74411 kmolls
f2302 0.0979 kmol/s
f23s02 0.0007 kmolls
23503 0.02983 kmol/s|
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Las corrientes relacionadas con esta seccidon para la simulacion en ASPEN
son las siguientes: 19,20, 21, 22, 23 y 24.
Tabla 11: Resultados de las corrientes19,20,21,22,23 y 24.

Flow 19 20 21 22 23 24
From: HOT CNV1 HOT CNV2 INTM CNV3

To: CNVI HOT CONV2  |NTM CNV3 COLD
Phase VAPOR  NAPOR  [VAPOR  IVAPOR  NVAPOR  [VAPOR
Temperature °F 797.3 11253 837.9 940.7 7928 818.4
Pressure PS| 69831 880.5 720.87 77.98 69581 710.03
Vapor Frac 1 1 1 1 1 1
Mole Flow 15247.01  14773.603  14773.603 14626204 14626204  14590.027]
LBMOL/HR

Mass Flow LB/HR 481079.464 481079.64 481079.64 481079.64 481079.64 431079.64
Mole Flow

LBMOL/HR

502 1338.933 392119 392.119 97.322 97.322 24 948
503 0992  947.807 947.807  1242.603  1242.603  1314.957
OXYGEN 141422 940.813 940,813 793.414 793.415 757.238
INTROGEN 1249284 1249284 1249284 1249284 1249284  12492.84
WATER 0.029 0.025 0.25 0.625 0.029 0.025

Lo mas relevante de los resultados anteriores es ver como se comporta la

conversion de didxido de azufre con respecto a la temperatura para

ambas simulaciones. En las Figuras 72 v 73 se presentan las graficas de

Temperatura vs. Conversion de SO: en la que se puede observar que en

ambas simulaciones se llega a la misma conversion de 0.98. Las

temperaturas para ambas esta entre 690 y 900 K.

165




Comp ién con la Simulacién en una Estructura Convencional

INTERAB
900 - A - . —m— Después de
/ INERAB
o B0 o il | s
3
© 800
2
E
= 750
700
650

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Conversion de SO,

Figura 72: Grafica de Temperatura vs. Conversién de SOz obtenida de los

resultados de la simulacién de APAS.

Temperatura K

0 0.2 0.4 0.6 0.8 1
Conversion SO,

Figura 73: Grdfica de Temperatura vs. Conversién de SOz obtenida de los
resultados de la simulacién de ASPEN.
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10.4.2 Seccién de Absorcién.

Las corrientes relacionadas con esta seccién para la simulacion en APAS

son las siguientes: s15, 516, 524 y s25.

Tabla 12: Resultados de las corrientes s15, s16, s24 y s25.

s15
Variables medidas.
Nombre Valor Unidades
optimo
T15 505
slé
Variables medidas.
Nombre Valor Unidades
optimo
T16 345 K|
524
Variables medidas.
Nombre Valor Unidades
optimo
T24 506.8173 K

Variables inmedibles

Nombre Valor Unidades
optimo
f15n2 1.74411 kmol/
f1502 0.11281 kmol/:
f15s02 0.03053 kmolls
f15s03 0.21352 kmalls|
h15 14.09113 MJ/s
f15 2.10097| kmol!s]
Variables inmedibles
Nombre Valor Unidades
optimo
f16n2 1.74411 kmolls
1602 0.11281 kmol.‘J
f16s02 0.03053 kmoli’s!
h16 2.59553 MJ/
f16 1.88744 kmol!:|
Variables inmedibles
Nombre Valor Unidades
Sptimo
h24 11.64845 MJ/
f24 1.87253 kmol/
f24s03 0.02983 kmol/s|
f24s02 0.0007| kmol/
f2402 0.0979 kmol/!
f24n2 1.74411 kmol/
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525
Variables medidas. Variables inmedibles
Nombre Valor Unidades Nombre Valor Unidades
optimo optimo
SO2ppm 38 ppm so2ppm1 0.38
O2percent 5.3127 %ol f25 1.8427 kmolls
T25 350.4341 K h25 2.81035 MJ/:
f25s02 0.0007 kmol/:
f2502 0.0979| kmol/
f25n2 1.74411 kmol/s

Las corrientes relacionadas con esta seccidn para la simulacion en ASPEN
son las siguientes: 25, 32, 33 y 40.
Tabla 13: Resuitados de las corrientes 25,32, 33 y 40.

Flow 32 33 40 25
From: DV-4 IAT AT COLD

To: AT IATPT AT

Phase LIQUID LIQUID VAPOR VAPOR
Temperature °F 175.3 230.33 180.33 707.8
Pressure PSI 60 15.1 15.1 15.9)
Vapor Frac o 0 1 i
Mole Flow 92032703 93346914 13275814  14590.027]
LBMOL/HR

Mass Flow LB/HR 4447750 4552980  375847.84  481079.66
IMole Flow

LBMOL/HR

502 5.534 4,794 25.709 24968
503 44956.441 46271.371 0.027] 1314.957|
OXYGEN 0 O 757.238 757.238
INITROGEN O O 1292.84 12492 84
WATER 47070723 4707075 0 0.024

Como se puede observar en la simulacion de una estructura
convencional se hace un balance de materia mas estricto en las torres de
absorcion. En ambas simulaciones la absorciéon del tridxido de azufre se

absorbe completamente.
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11 ANALISIS DE RESULTADOS.

Esta seccion describe los resultados obtenidos de las simulaciones pero se
enfoca principalmente en los resultados obtenidos de la aplicacion del

APAS.

De la aplicaciéon del APAS al proceso del acido sulfirico se tienen los

siguientes resultados.

Modelo del Proceso:

Un modelo fue desarrollado a partir del diagrama de flujo y de los datos
de diseno del proceso. Los reactores cataliticos fueron simulados con el
modelo cinético de Chen (1998). El modelo del proceso tiene 43 variable
medidas, 732 variables inmedibles, 11 pardmetros y 761 restricciones de
igualdad lineales y no lineales. Las ecuaciones del modelo se introdujeron
en el programa Flowsim, y la comparacion de resultados del modelo del
proceso con los datos de diseno de la planta se hizo para evaluar la
validez y la precision de la simulacién. La simulacion correspondid a los
datos de diseno de la planta dentro de la precision de los datos. También
se hizo una comparacion con los datos del proceso tomados de la planta
operando cinco anos después de arrancar. Y la simulacion con los
parametros actualizados con los datos reconciliados de la planta
coincidieron dentro de la precision de los datos, por ejemplo las

temperaturas de salida de los reactores coincidieron dentro de 3°F,

On-Line Optimization:

Dos juegos de datos de la planta del SCD se ocuparon para evaluar On-
Line Optimization del proceso del dcido sulfirico. Se encontré que seis
mediciones de un total de 43 contenian errores crasos utilizando la opcidn
de la funcién Gaussiana Contaminada. Estas fueron cuatro temperaturas,
un flujo y su composicion, y fueron causadas por instrumentos mal

calibrados. Estos valores fueron remplazados por los datos reconciliados, vy
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se ejecutd simult@neamente el programa de reconciliacion de datos y la
estimacion de pardmetros. Luego los parametros actualizados fueron
utilizados en el modelo de la planta para la optimizaciéon econémica para
obtener el juego de puntos optimos. La optimizacién econémica dio un
incremento en la utilidad del 3.0% (o $350,000/ano) vy una reduccion del
10% en las emisiones del didéxido de azufren las condiciones de operacion
actuales. Esto es consistente con otras aplicaciones reportadas de la

optimizacién en linea y puede llevar a un regreso de inversion de un ano.

REACAT:

El proceso tiene cuatro reactores cataliticos que usan dos diferentes tipos
de catalizador de pentoxido de vanadio para convertir el dioxido de
azufre a trioxido de azufre. Esta reaccién es exotérmica y alcanza el
equilibrio en cada convertidor. El calor es removido para mover el
equilibrio, y este calor se usa para producir vapor. Ademds, la conversion
al equilibrio es incrementada removiendo SO3 en el absorbedor de acido
primario. El modelo cinético fue infroducido al REACAT realizé una
evaluacién del efecto de la presion en el reactor sobre la conversion. Se
proboé que la conversidon puede incrementarse un 19% en el primer reactor
y que el volumen puede disminuirse un 87% al usar una presion en el

reactor de 10.3 atm en vez de la operacion actual de 1.3 atm.

THEN:

THEN se ocup¢ para aplicar el andlisis de punto de pliegue al proceso.
Este proceso es altamente exotérmico, y el calor producido por la
combustion de azufre y la conversién del didxido de azufre a tridxido de
azufre se utiliza para producir vapor. El proceso esta por debajo del punto
de pliegue y ningun servicio de calentamiento es requerido. La cantidad
minima de servicios de enfriamiento es de 3.703 x 108 KJ/h. La red de
intercambiadores de calor propuesta tiene un drea total menor del 25%
que la actual. Los resultados muestran que el proceso actual no excede

las ufilidades y que la eficiencia de la energia no puede ser mejorada. Sin
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embargo. la solucién de la red tiene menos érea que la red actual. Esto
demuestra que el programa puede ser usado para verificar si esta
funcionando optimamente la red existente y para desarrollar nuevos

disenos.

Pollution Index Program:

El programa Pollution Index se ufilizé para demostrar el andlisis de
prevencién para la contaminacion. Los indices de contaminacion fueron
calculados para el proceso y el resultado indico que el gas que sale del
absorbedor de acido secundario es la principal fuente de contaminacion
del proceso. El guemador de azufre y los convertidores se identificaron
como candidatos para modificacion del proceso. El programa Pollution
Index se puede usar para evaluar la eficiencia ambiental de la planta y

ayudar en las decisiones para el mejoramiento del proceso.

De la aplicacion de APAS se puede decir que este proceso tiene
tecnologic madura y sélo pequenas mejoras fueron obtenidas, pero el
resultado importante es demostrar la capacidad del sistema en un proceso

actual.

De la comparacién de las dos simulaciones se puede decir que los
resultados obtenidos por ambas simulaciones son vdlidos y que depende
del modelo del proceso, ya que en este decidimos que tan estricto
deseamos nuestros balances de materia y energia. En la parte principal
del proceso, los convertidores cataliticos, no hubo diferencia ya que

ambas simulaciones obtuvieron una conversion de SO2 del 98%.
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12 CONCLUSIONES

Las principales conclusiones son las siguientes:

« FEl proceso de produccion del dcido sulfurico tiene tecnologia
madura y solo pequenas mejoras fueron obtenidas de la aplicacion
del APAS en éste proceso, pero el resultado mas importante fue

demostrar la capacidad del sistema en un proceso actual.

« La introduccién del diagrama de flujo y los datos requeridos en
cada componente del APAS es facil, ya que el sistema tiene una
fase interactiva que permite ir guiando al usuario. Ademas que el
programa esta organizado de una manera muy ordenada en

donde cada variable tiene un lugar asignado.

e Una vez que se familiariza con los: menus, iconos, ventanas y
cuadros de didlogos del simulador es facil cambiar datos para

modificar el modelo del proceso y proponer mejoras.

¢ On-Line Optimization nos permite llevar a cabo diferentes
operaciones por separado como la deteccidon de errores y
reconciliacién de datos, la reconciliacion de datos y la estimacion
de pardmetros y la optimizacion econdmica asi como también
llevarlas a cabo al mismo tiempo. Esta caracteristica nos permite
realizar simulaciones dependiendo de las necesidades del

ingeniero.

« Los resultados obtenidos de cada uno de los componentes del
APAS son presentados en tablas y graficas facilitando al usuario la
localizacion de variables especificas asi como la comprension de
los resultados obtenidos y la localizacion de mejoras dentro del

proceso.
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Una gran ventaja del APAS es que permite importar y exportar
juegos de datos de Excel hacia APAS y de APAS hacia Excel.

Una caracteristica novedosa del APAS es la integracion de un
modulo para la identificacion de fuentes contaminantes dentro del
proceso permitiendo llevar a cabo una evaluacion del impacto

ambiental del proceso.

El APAS puede ser de gran ayuda para los ingenieros de procesos
para realizar evaluaciones y andlisis de plantas quimicas o para el
disefioc de nuevas plantas. Permite llevar a cabo un andlisis
completo de un proceso para desarrollar disefios y modificaciones
innovadoras y econémicamente viables con el objetivo de la
minimizacién de contaminantes y del desperdicio de energia

incrementando la eficiencia y la rentabilidad de plantas quimicas.
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APENDICE A:
INTERFASE DE WINDOWS.

Una parte importante del Advanced Process Analysis System fue el
desarrollo de una interfase grafica para el usuario (Graphical User
Interface. GUI). Era necesario tener un lenguaje de programacién, que
pudiera integrar todos los programas del Advanced Process Analysis
System. Asi como también intercambiar informacién enfre estos

programas sin la intervencién del ingeniero de proceso.

Cuatro softwares fueron utilizados para el desarrollo de GUL Y son
Microsoft's Visual Basic, Borland's Delphi32, IBM's Visual Age y Powersoft's

Powerbuilder.

Fue elegido Visual Basic como el lenguaje de desarrollo de la interfase
porque se integra con Windows 95 y Windows NT, fiene un bajo costo y
puede ligar aplicaciones sobre una red de drea local. También, Visual
Basic respalda Object Linking y Embedding techonology en OLE2. Esta
caracteristica permite que los programas intercambien la informacion sin

importar la localizacién fisica o l6gica, el tipo o de formato de los datos.

Visual Basic 5.0 fue utilizado para desarrollar la interfase de Windows para
Flowsim,On-Line Optimization; Chemical Reactor Analysis Program; THEN; y
Pollution Index Program. La llave para el programa principal es la
integracion de estos programas para compartir todo tipo de datos tanto
del proceso como econdmicos y ambientales. Almacenar los datos de la
salida de todos estos programas en diversos archivos tenia muchas
desventajas. El almacenamiento y la recuperacion de datos seria ineficaz.
Asi como también, el intercambio de la informacién entre los programas
regueriria datos de lectura de un nimero de archivos que reducen la

velocidad.
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Como resultado se necesitaba una base de datos para almacenar toda
la informacién necesaria que se compartird por los programas
componentes. Una base de datos no sino una coleccion de la
informacién en forma de tablas. La informaciéon en una tabla se relaciona
con un tema o un propodsito particular. Un nimero de formatos de la base
de datos estan en la industria. Se eligid Microsoft Access como el sistema

de base de datos para el Advanced Process Analysis System.

Una tabla en Microsoft Access consiste en filas y columnas, que se les
denomina registros y campos respectivamente en la terminologia de base
de datos. Cada campo puede almacenar informacion de una clase en
particular, ejemplo: una tabla 'Datos de la Corriente’ puede tener un
campo llamado ‘Temperatura’ en el cual almacena todas las
temperaturas de la corriente. Otra tabla puede tener un campo llamado
‘Precios' en el cual tiene los precios de todos los reactivos y productos.
Cada registro es una entrada de datos, que llena todos los campos de
una tabla. Asi pues, la tabla de los datos de la corriente en el ejemplo
antes dicho puede tener un registro para la corriente S1, que tiene valores
para las temperaturas, presion, los indices de flujo etc. incorporados en

los campos respectivos.

Microsoft Access es un sistema interactivo de base de datos que nos
permite almacenar datos en tablas segin el tema permitiéndonos
localizar datos de manera muy eficiente. También, permite especificar
relaciones enfre varias fablas. Por lo tanto, es facil reunir la informacion
relacionada con los varios temas. Microsoft Access fiene total ventaja
sobre el poder grdfico de Windows. También, es completamente
compatible con Microsoft's Visual Basic y Excel, la cual es una ventaja

significativa para esta aplicacion.
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APENDICE B:

BALANCE DE MATERIA Y ENERGIA DE LAS UNIDADES DE PROCESO.

Quemador de Azufre.

507

06 —> BURNER

550

Balance de Materia

Global

Fo = F,, +0.01F, =0

donde : Fy, = Fy + F2

Fip = By + Pt + Fg® + Fg”
Especies

O, Fy™ —Fg™ +1.01F,; =0
Ny s Bt = B =0

SO, .

SO

F — FS +0.98F,, =0
FLS _ psn) o 0.02F, =0

My

R Fﬁn S Fn\‘ - F:;“: - F::h =0
donde : Fg™ =0, F =0,F; =0

Balance de Energia

| Global
Fo ™" + 3 R + Fbh,, ™ +0.02F Ak, =3 FPRT -0, =0
donde : Ak = WYY + W(TY™" = (T
Ah, " =1.827%(=24,097 = 0.267 +1.69* 107 T2 +1.5%10* /T). Bru / lbmol
| Funcion
| de [ L a2 (3 ad ] 1 ] ' 3 ] ted ] i ) i ]
| entalpia ho (1) = R(a, 1 +Ea_,1" +§a‘T +—a, T + EGST +by + H i\ )MJ | kmol

i=80,.850,.0,. N, azufre(L). k = 06,07
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Convertidor I.

slo —> Conv{ertldor L

Balance de Materia

Global

dr, 1
—— ==y A
dl, 2%
F,=F10,a L=0: F,=Fll.a L=,
donde:rg, =r's,EjpyiF, = Z:Ffm
Fo=FY +F™ +F* + )"

Especies

(N )

SO, : d}‘c}f. 2
N0y )

S0, :dF‘}L ==y, A
i)

O, dI‘;L ==l A

Ny R - Fi =0
CF:FV=F10"a L=0
ER =FI19 0 L=,
donde :i=80,.50,.0,

Balance de Energia

i=50,,80,.0,,N,

Global _
dH = |

-___‘J_=r\_“_ ahnu“‘A :

dL = :

H,=H10,a L=0; H,=Hlla L=I, |

donde:H, =Y F"h" ‘

Funcion 1
de ha T _R iT 1 I I id I i d I ety h. g ‘ ). |
entalpia (T) = R(a, +§a1T +—3-a3T +Za_,! +§:.'J +h 4+ H iy )M fkmm’l
|

’.
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Convertidor Il.

s12 Conv:rfldor > 3
|Balance de Materia
Global
dF, - —-l‘—-“w P
dL b I
Fy,=F2,a L=0; F,=Fl13;a L=I,
donde:ry, =r"wElpliFy =) FY
Fy=FE + F B By
Especies
dF(.\'{}-,l
SO, —L—= o,
dF M
SO, :—L—=—y, A
2Ty N0,
()
0,: il =—Ty, 4

Ny B = i =g
CF:FY =FI12.a L=0
F'=F13"4 L=,
donde : i =50,.50,.0,

Balance de Energia

Global
d}‘{ N2y
7‘5{- = J"_\-!._,: ah””. A
H,=H12,a L=0: H,=Hl13.a L=1,
donde:H, =Y F\hi)

Funcién

de ha T _R Lepe I 12 I P s l aT4 l 13 i ]
entalpic u(T)y=R(a;1 +5(11T +:1{.‘J +Za4 +§“5T +hy + Hip )MJ [ kmol

i=80,.50,.0,.N,
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Convertidor lll.

00 — Comfl:mdor —> o)

Balance de Materia

Global

F,=F20a L=0; F,=F2La L=1,

donde:rg, =r" s, EY py';Fy =) FY

F, =F " +F}" +F} +F)
Especies .

50, : dFjEM = 4

S0, %ﬁi‘; ==t A

o Fa_

dL N

N, sF < =0
CF.:F\}=F20".a L=0
Fp=F21%.a L=1,
donde :i = SO,.S0,.0,

Balance de Energia

Global
dH .
= ='r.\'|’.l' Ahrur-\; lA
dL :
H, =H20,a L=0; H, =H2la L=1,
donde: H ,, = z F\h)
Funcion
de ,-"T—R"{']"?l’-‘[*‘]»ir )
entalpia )= R@aT +5a,T" + 2ol + 20T + 2asT” +b{ + Hyp )MJ L kmol

i=80,,50,.0,.N,

L
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Convertidor IV.

7 —> Con\ﬁrhdor —> o3

Balance de Materia

Global
I
dL i
Fy=F22a LW Fy =F23a L=y
donde:r““\ =r”-‘q’!E:J-p:.:}rﬂ' =Z.Ff|'-'
Fp =F + FY" + F» + F¥:
Especies

(5}
S0, : sz =ry,
e
dF 1)
S0, : (;L =—rg, A
dFY
0, :#= —ry; A

N E < =g
CF:FY=F2".a L=0
ol 30 ST A
donde :i = SO,.50,.0,

Balance de Energia

Global
dH |, o,
— " =r.. Ah A
dL Nk ryn
H, =H22.a L=0; H, =H23.a L=1,
donde: H,, = Zf Eihy
Funcion
de h.T_R,.vl.gl.al,;l,,,;. , y
entalpia n(T)= (a|!+§a,T +§uJ +E“"T +;a51 +h + H )M kinol

i =80,.80,.,0,.N,
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Interenfriador.

515 sl4
slé 519

Balance de Materia

Global |

(B8] N ) (e M)y o i) (N ) i) (N y
(Fis" " + By R #+ B 0) = (R R TR+ Fgv)y=0
N ) (M) () (Ny) (8h) Nk ) (0y) (Nady
(Fo " +Fy W +Fy +Fy )= (Fg " + Fg 7+ B + F ) =0

Especies

0, 55 —F{W =9, FY - 7% =0
Ny iR - R =0, Ry - R =0
SO :F§™ —FJ% =0, F§™ - F§™ =0
SO, F§™) ~ F) =0, g™~ F™ =0

Balance de Energia

Global

(RS -3 FORY )~ (S FORY =S FOh )+ H,,., =0
donde :

h(Ty=R(a,T + l(fiTl +lai‘7"‘ + la;T’ + -l—ﬂ;?“s +b + Hy)
2 3 4 < .

i=580,.50,,0,,N,:k=131419.20

Transferencia
de Calor

RO = FOBD )= U s Anes T ) =0
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Intercalentador.

sl4

sI3
519 520

Balance de Materia

Global

(F;:‘.\U‘) + FI:WJ,; + F‘[;‘J:] + F]LI\I“}_(F?}S”‘I + Flt.‘.\'u.! + F[q:-’_.: a4 l'l-_=l|‘.\":)=(]

(NCh ) (50} (t2y) (N3) = (M) (N0 ) 1) (M)
(B "+ By + By ¥ By )= (F ¥ By w By Fg Y =0

Especies

0, :F{ ~F{™ =0, Fg ~F» =0
N, :Fetaw = FJ\N’) =0, ""—:'u"v!1 - F‘I;N!) =0
50, <F™ ~Fi™ =0, Fg ~F§™ =0
80, F P =0, R FEe =)

Balance de Energia

Global

(SRR =S FORS )~ (SRR -3 FORY )+ H,,. =0
donde :

K@ =R@T+1am + Lair s Lairs e Lairt vl 4 1L
2 Tghe Ty B :

i=50,,50,,0,,N,:k=1314,19,20

Transferencia
de Calor

(EFRORE ~F FORY (U g AurisTin) =0
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Sobrecalentador 1.

s21 554
522 shpl

Balance de Materia

Global
(F.L\U._l + '(_"Jfl.\'l!:] +F](:F!l + !:3[|I\.!]]_(F;;”“ + F;;‘U_.J +F;:u_., i 1“‘3[]'\:',}:0

£y

F:I\fl,”l _F 4 :0

“

Especies
()3 z Fz‘ln:l = F;;J:I =0,

Ny B — B =0
SO, : F& _ F&o —,
806, : F{ = F™ =0,

Balance de Energia

Global
O FR =3 R )= (Foahoy = Fup s ) ¥ Hi =0
donde -
hi(T)=R(aT + ;-a;Tf i 'Ea_;r-‘ - :l-u;r" B % a,T* +b +Hyy)
i=580,.50,,0,,N,:k=2122
ho=h_,
h,,, =5.32661T + 0.2839015P +7.352389 %10 7" +3.581547 10T
+7.289244 %107° P? +4.5954065* 10~ 1P, BTU / Ih
Transferencia
de Calor A = Y FR )~ Hyy = (U AT, ) =0
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Sobrecalentador 2.

523 555
5235 shpl

Balance de Materia

Global

Ne), e ) N N, e ), N
(FR™ + FF™ 4 R @ EIVY ~(FEY + BV + B2 4550 )=0
th? -F.=0

u

Especies

0, s Fi — Fii =0,
N2 :F;s.'\'_-l _ F!l-‘-';':) o 0‘
S()E :F‘;:”.‘J - in]-\';"!l - 0,
S0, ™) — Fg =0,

Balance de Energia

Global

(Z,Fe(;;h;.?s - Z,le;]h;;. )_ (Fwshu!» - Fdr;rzh.\\f!;ll )+ H.-.m.. =0
donde

h'e(T)=R(a\T + la;}’*2 + la;?"‘ +~l-a;?"' +la2T" +h! + H)
7 3 4 5° )

i=80,,80,.0,,N,;k=23235

hs=h,

h,, =5.32661T +0.2839015P + 7.352389* 107 7% +3.581547*10°°T*
+7.289244 *107° P* + 4.5954065*10°* TP, BTU / Ib

Transferencia
de Calor

CERY — 3 FOR )~ Hp = U gy AT, ) =0
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Recuperador de Calor.

s09 > ssla
s08 swla

Balance de Materia

Global

L) Ny, (6 ) (N, ) (N0 (N i) Ny
(Ff.rl‘J ‘}+F&)-J+Fw- +"‘1N-}_(Fnﬁ I+F;J:{ i +".ll)< +!u.~4 )_0

Eo =, =0

awla

Especies

0, : Fg™' = Fy =0,
Ny Ry = Fy =0,
S0, :Fg™ ~ F =4,
SO, : o™ = F™ =0,

Balance de Energia

Global

(Z,Fi;.h:r:)' B Z,F.{I(G:)hrtliﬂl )_ (F'\h-lahw-ru = F.nmhulq )+ l{fu-m =0
donde :

h'(T)=R(a,T + la;]’"z + la;T't + J-a;T' + IT(I;}M + 0] + Hiy)
2 3 4 5

i=80,.50,,0,,N,:k =08,09

o

h.,, = bdfrac —(1.08061707T +5.63134*10 7 77 +8.34491 %10 ' 7°

1.14266 *10* . 1.01824*10°
T T

+7.352389* 107777 +3.581547 %107 + 7.289244*10°° P*

+4.595405* 107 TP), BTU / Ib,

bdfrac =0.1

=h 4

)+ (1 = bdfrac) * (5326617 + 0.2839015P

Transferencia
de Calor

(CF0HS =5 FPRY )= Hys = U s A T ) =0
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Calentador a Fuego Directo.

512
sl

sslb
swib

Balance de Materia

Global

(F-I;.\H,} +P~I[}\N_.| +F<I|JrJ:| + !’—Ig\'!;)_(!‘—ltl.\ﬂ.,: + F-lgl.\'r):} +F-1IIU!| ¥ F'Iil\.l}=0
Eogts = F o =0

Especies

0,3 F\" = EF" =0,
Ny 1B - Fi9 =0,
SO RS R =0,
SO Fy ™~ ESY =10,

Balance de Energia

!

Transferencia

Global

(ZFI‘;?;,“' F‘Inh:[!)_(F\thwlb Fm.uhnm)"' H,, =0
donde
e (T)=R(a, T+—u T +— T +—]-(I'T4

gﬂ;'ri L o J‘J; + h’;w}

i= .903‘5():‘()3.1\!:.;( =1 1‘12
h.‘u-m =h wi
h = bdfrac* (1.08061707T +5.63134*107° 7% +8.34491 %107 7°
1.14266 *10" L 101824 10°

:‘r‘ 2
+7.352389%107° T +3.581547*107°T" +7.289244 %107 p*
+4.595405 %107 TP). BTU / Ib.
hdfrac =0.1

)+ (1 — bdfrac) * (5.32661T + 0.2839015P

de Calor

(lelluh::l Z, m!m) L — (U AT ) =0

el
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Economizador.

swl 524
5235 sbfw

Balance de Materia

Global
(PP & B + P30 4 FUPY (P + B + 0+ Bf) =0
F\m -F =0

Especies

0y:FY ~ M =0,
Nyt F) — M =,

SO, : Fi% — B =,
80, 1 K" —FS™ =0,

Balance de Energia

Global

(Z,F;;)h;:t] G Z,in_:;h;;; J_ {F‘m-h\m - F\u'1h\\rl )"' Hfmm =0

donde :

h‘;. (T) = R{a;T + la; TE + lﬂ';T} + "I—GLT‘ + 'I—GLT‘ + b; + J”;qx )

9% 3 4 5

i=850,,50,.0, N,k =23524
1

h, =1.0861707T +5.63134* 107 T +8.34491 #1077 T 4 1142067107

* 0
+ LOBAPIOT oy 1
n = sbhfw, swl
Transferencia
de Calor (PR ~ 3 FO )~ Hyp, = U, AT) =0
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Absorbedor de Acido Primario y Secundario.

INTER
-AB

FINAL =
sl5 AB 525

slé e 524

Balance de Materia para el Absorbedor de Acido Primario

Global

Fis—F$™ =Fy

Especies

0, : R = F§W =0
Ny : R - R =0
50, 1 F& — B =0
80, F =0

Balance de Materia para el Absorbedor de Acido Secundario

Global
Fo = F™ = F

Especies
0y ~ F{ =0
N, F¥ — Fi =g
S0..; F;;”:’ - :';4-\'“_-) =fj
80, :FF™ =

Stack Gas Fz’-(.u_, = F;;J!}

. _peisthy)
F]S( Ny T !*35 a
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Divisor después del Quemador de Azufre.

> s08a
FURNSPL
s07 = -
S

Balance de Materia

Global
~ Sy Nely iz Nyy _ g gesihy M. ALl =N
(Fpp P+ Fg + By + Fop? Y =(Fg ™ + o™ + Ry + Fyt)
(P v Fyl ¥ RE+Fg)
Especies

0, 1 Fg* = ' = Fg, =0

N! :Fnt_ll:"_nl _ Ff:sf\':l _ FN =0

08u

S()g :FJ;W:p _ Fr:g.\?):] _ FIMJ!] =0

U

S()‘ :Fr:wﬂm _ Fr:r;\'ﬂ:j — U _ g

08u

Balance de Energia

Global
2 EShG =Y F R =Y Fahiy, =0
donde
Wo(T)=R(a]T + %agr? + %a;T: + éa;T‘ + lju;:f“ +b) + H\W IMJ | kmol
& 3 2
i=80,,50,,0,.N,:k =07.08.08a¢
=
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Mezclador después del Recuperador de Calor.

s08a j MIXREC H
500 s10

Balance de Materia

Global

o, N o, Ny s sthy 0, Ny
(Fm +Fy* + Fm' +Fy ) =(Fu, + Fn;a' + Fog, + Frmr. )

- NEJ, sedy €y N,
+(Fo " + P + Fog’ + Fypt)

Especies

0, Fg™ = Foi' = B =0
Nyt Fg™ = Rt = Fg =0

S()J :F-I‘:J.\'U;I o F;:;:).-l = F‘;J.“U:) =0
SO, F§) — i — F§™ =0

Balance de Energia

Global

DG 3 FR R =Y Fahia, =0

donde

Wi (T)=R(a]T + %(:;T? +éa;]"‘ + ';—(J;T‘ + %ﬂ;Ts +h! + H'\y IMJ | kmol
)

i =50,,80,.0, N,k =084.09.10
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Mezclador de Vapor después del Tanque de Vapor.

ssla j MIXSTEAM <10
sslb

Balance de Materia

Global

SN _ e lHah) )
i NSRS 8

Balance de Energia

Global

Falag =Fu.h =0

donde

h, =bdfrac* (1.08061707T +5.63134*107' T* +8.34491*10°'T°

1.14266 *10* i 1.01824 *10°
T 2

+7.352389*107° 7 + 3.581547*10°°T* + 7.289244 *10* P*

+4.595405% 1071 TP), BTU / b,

n = ssl, ssla, slb

bdfrac =0.1

—=iF h

sxla sxih " wxih

)+ (1—bdfrac) * (5326617 + 0.2839015P
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APENDICE C:
DATOS DE LAS UNIDADES Y CORRIENTES DEL PROCESO.

BURNER 07

|

06 —> BURNER

|

s50

Restricciones de igualdad

HrSO3 =e= -Factor]*1.827*(-24097-0.26*107+1.69e-3*107**2 +1.5e5/107 )

f0702 =e= f0602-f50*1.01

fO7N2 =e= fO6N2

f07502 =e= 0.98*f50

HO7-H06-H50-f50* (HrSO2 + 0.02*HrSO3) +frnloss =E= 0

f07503 =e= 0.02*f50

Variables inmedibles

Nombre |Descripcion !9"."n.to _lel?e ernﬁg Factor Unidacles
inicial inferior superior
hrso2 | €O10rde l314045| 200 500 MJ/kmol
reaccion
hiso3 | C9orde | o6 468 | 30 150 MJ/kmol
reaccion
ENTRADAS

Corriente S0é:

Variables medidas

o - Unidad |
Dato | Dev. | Punto | Limite Limite foictoi S |

Nom ipCic : A R
phey ECaH[e planta | Std. | inicial | inferior | superior

106 temperatura | 359.817 | 2.9 | 359.817 | 355 364 K

FO6 flujo total 1.741 0.1 1.741 1.7 2.4 Kmol/s
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Variables inmedibles

Descripcio | Punto Limite Limite Unidades
S N p 2 Factor
Nembre n inicial inferior | superior o
fén2 flujo molar 1.4 12 2.4 Kmol/s
f602 flujo molar 0.35 0.06 0.6 Kmol/s
h0é entalpia 2.261 0.01 MJ/s
Corriente $50:
Variables medidas
o Dato | Dev. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nomkxe | -Bescripeion planta | Std. | inicial | inferior | superior Pacior
f50 flujo total 0.245 [0.025| 0.245 | 0.22 0.26 Kmol/s
Variables inmedibles
Descripcié | Punto Limite Limite Unidades
Nemixe n inicial inferior | superior Foelor
h50 entalpia 1.6 0.01 MJ/s
SALIDAS
Corriente S07:
Variables medidas
N i ae Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
ombre | Descripcion e : 5 .| Factor
planta | Dev.| inicial |inferior | superior
107 Temperatura | 1321.483| 3.2 |1321.483]| 1315 1325 K
Variables inmedibles
Descripcié | Punto Limite Limite :
Nombre n inicial inferior superior Factor | Unidades
f07n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f0702 | Flujo molar | 0.103 0.0001 0.6 0.01 kmol/s
f07s02 | Flujo molar 0.25 0.01 0.3 kmol/s
f07s02 | Flujo molar | 0.0049 0.0024 0.0072 0.001 kmol/s
h07 entalpia | 59.312 0.01 MJ/s
FO7 Flujo total 1.74 1.2 2.4 Kmol/s
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CBOILER

si2 CBOILER ~  sslb
sl swib

Restricciones de igualdad

CLRdT =e= (T114T12)/2 - [ (Tsw1b-32)/1.8+273.15 + (Tss1b-32)/1.8+273.15) /2

(H11-H12) - CLRArea*CLRU*CLRdT =e=0

Hss1b+H12 + CLRloss-[Hswib+H11) =e=0

f115O3 =e=f12503

f1102 =e= {1202

fswib =e=fsslb

fIIN2 =e= f12N2

f11502 =e= 12502

Variables inmedibles

Nombre | Descripcion F"?’n‘to _L|mrTe leﬂg Factor Unidages
inicial inferior | superior
Temperatura
clrdt B a—— 307.3 10 1000
Parametros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades
Coeficiente de
clriu transferencia de 0.239 10-e MJ/s*K*sgft
calor

ENTRADAS
Corriente S11:

Variables medidas

Nombre | Descripcion Dato | Std. !’t_Jn'Io ILfmilie Ll'rnii‘e —— Unidades
planta | Dev. | inicial | inferior | superior
111 Temperatura | 893.706 | 3.5 | 893.706 | 890 2.15 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion !D".m.TO _L|m|?e lelig Factor Unidades
inicial inferior | superior
fl11n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
fllo2 Flujo molar 0.14 0.001 0.4 kmol/s
fllso2 | Flujo molar | 0.0647 0.01 1 kmol/s
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f11s03 Flujo molar 0.11 0.02 0.18 kmol/s
hil Entalpia 47.484 0.01 MJ/s
Fl1 Flujo total 17 1.1 2.5 kmol/s
Corriente SW1B:
Variables inmedibles
N Punto Limite Limite :
Aombre: | Descripeion inicial inferior | superior ractor |Unidagies
Tswib |Temperatura 340 100 700 F
hswlb Entalpia 10 0.01 MJ/s
Fswib Flujo total 0.8 0.1 Kmol/s
SALIDAS
Corriente SS18B
Variables inmedibles
- Punto Limite Limite ;
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Psslb Presion 695 600 200 psia
Tsslb  |Temperatura 450 100 700 F
hsslb Entalpia 10 0.01 MJ/s
Fsslb Flujo total 0.8 0.1 Kmol/s
Corriente S12:
Variables medidas
L e Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nembre:| Dessrpeion planta | Dev. | inicial |inferior | superior Facior
712 Temperatura | 689.261 | 2.7 | 689.261 685 715 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion .Pl.m,w _Llrm?e L'm”? Factor Hniclpcies
inicial inferior | superior
f12n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f1202 Flujo molar 0.14 0.01 0.22 kmol/s
f12s02 Flujo molar | 0.0647 0.01 1 kmol/s
f12503 Flujo molar 0.11 0.02 0.18 kmol/s
h12 Entalpia 3392 0.01 MJ/s
F12 Flujo total 1.7 1.1 2.5 kmol/s
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COLDIP
sl5 % @ sl4
slé 519

Restricciones de igualdad

f15503=e= f14503

Ex65DT =e= (T14-T16 +T15-T19 }/2.0

HI15+H19-H14-H16 + exé5loss =E= 0

f19s02=e= flés02

f19n2 =e= f16n2

H14- H15 -exé5area*exéSU*exé5dt =e=0

f15s02=e= fl4s02

f15n2=e=f14n2

f1502=e=f1402

f1902=e=f1602

Variables inmedibles

Nombre | Descripcion Pl.m,to 'let?e L|m|133 Factor Unigactes
inicial inferior | superior
exésdt |1emperatural a4 10 K
diferencial
Parametros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades I
Coeficiente de 1
exé65U transferencia de 0.25744 10-e MJ/s*K*sqaft !
calor |
ENTRADAS
Corriente S14
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion F’grﬂo .L'm‘?e Lmi{e Factor Unidodesg
inicial inferior | superior |
fl14n2 | Flujo molar 1.4 12 1.8 kmol/s |
fl1402 Flujomolar | 0.118 0.01 0.2 kmol/s |
f14s02 | Flujo molar | 0.0262 0.005 1 kmol/s |
f14s03 Flujo molar 0.151 0.05 0.5 kmol/s |
h14 Entalpia 30 0.01 MJ/s
Fl4 Flujo total 1.68 1 3 kmol/s |
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Corriente 516

Variables medidas

T Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre | Descripcion planta | Dev. | inicial | inferior | superior rocloy
T16 Temperatura | 349.817 3 | 349.817 | 345 355 k
Variables inmedibles
B Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor
f162 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f162 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
fl1602 Flujo molar 0.0262 0.005 1 kmol/s
Flé Flujo total 1.53 1 5] kmol/s
hlé Entalpia 15 0.01 MJ/s
SALIDAS
Corriente S15
Variables medidas
. Dato | Std. | Punto | Limite | Limite | Unidades
Nombre.| Diesciiption planta | Dev. | inicial |inferior | superior | Facior
T15 | Temperatura | 501.483 | 3 | 501.483 | 495 505 | K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion _F’L_mjo _lea?e le:f_e Factor Unlgades
inicial inferior | superior
f15n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f1502 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
f15s02 | Flujo molar | 0.0262 0.005 | kmol/s
f15503 Flujo molar 0.151 0.05 0.5
F15 Flujo molar 1.68 1 3 kmol/s
h15 Entalpia 20 0.01 MJ/s
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Corriente S19

Variables medidas

v Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nonixe| Rescipeion planta [ Dev. | inicial |inferior | superior e
119 Temperatura | 549.261 | 2.6 | 549.261 | 545 555 k
Variables inmedibles
Nombre | Descripcién ?’-‘L_m‘To _Limi?e Lfmiig Factor Unidades
inicial inferior | superior
f19n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f1902 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
f19s02 Flujo molar | 0.0262 0.005 1 kmol/s
F19 Flujo total 1.53 1 3 kmol/s
h19 Entalpia 20 0.01 MJ/s
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CONVERTER1

R —— Conv?mdor ——>

Restricciones de igualdad

tfi2 =e= 1fil +.5*(fiSO22-fiSO21)

fiO21 =e=f1002

Ftrin22 =e= 1.058*Trin22**.645 - .261/( (1.9* Trin22)**(.9*1og10(1.9*Trin22)] )
Ftrin23 =e=1.058*Trin23**.645 - .261/( (1.9* Trin23}**(.2*10g10(1.9*Trin23)) }

Ftrin24 =e=1.058°Trin24**.645 - .261/( (1.9* Trin24)**(.9*log10(1.9*Trin24)) )

Firin25 =e=1.058*Trin25**.645 - .261/( (1.9* Trin25)**(.9*log10(1.9*Trin29)) )

FiriSO22 =e=1.058*TrisO22**.645 - .261/( (1.9* TisO22)**(.9*log10(1.9*Tris022)) )

FtriO25 =e=1.058*Tri025**.645 - .261/( (1.9* TriO25]**(.9*1og10(1.9*Tri025)) )

FiriSO23 =e=1.058"TriSO23**.645 - .261/( (1.9* TriSO23)**(.9*log10(1.9*TriSO23))

FiriSO25 =e=1.058*TriSO25**.645 - .261/( (1.9*TriSO25)**(.9*log10(1.9*TriSO25)))

fiSO21 =e= f10SO2

fiSO25 =e= fiSO24+h1*{fiSO24

fiSO24 =e= fiSO23+h1*ffiSO23

FiriSO31 =e=1.058*TriSO31**.645 - .261/( [1.9*TriSO31)**(.9*log10(1.9*TriSO31)])

FiriSO21 =e=1.058*TriSO21**.645 - .261/( (1.9°TriSO21)**(.9*log10(]1.9*TriSO21)))

TriSO33 =e= Tgasi3/ct_SO3

TrisO22 =e= Tgasi2/ct_SO2

tfi5 =e= fid+.5*(fiSO25-fiSO24)

tfid =e= fi3+.5*(fiSO24-fiSO23)

TriSO23=e= Tgasi3/ct SO2

TriSO24 =e= Tgasi4/ct_SO2

TriSO25 =e= Tgasis/ct_SO2

Ftrin21 =e=1.058*Trin21**.645 - .261/( (1.9* Trin21)**(.9*log10{1.9*Trin21)) )

TriSO32 =e= Tgasi2/ct_SO3

tfi3 =e= Hi2+.5*{fiSO23-fiSO22)

TriSO34 =e= Tgasi4/ct_SO3

TriSO35 =e= Tgasis/ct_SO3

FiO21 =e=1.058"Tri021**.645 - .261/( (1.9* TiO21)**(.9%10g10({1.9*Ti021)] |

Ftri022 =e=1.058"Tri022**.645 - .261/( (1.9 Tri022)**(.9*log10(1.9*Tri022)) )

FiriO23 =e=1.058*Tri023**.645 - .261/( (1.9* TiO23)**(.9*log10(1.9*Tri023)) )

FiriO24 =e=1.058*Tri024**.645 - .261/( (1.9* TriO24)**(.9*1og10(1.9*Tri024]) )

FIiSO34 =e=1.058*TriSO34**.645 - .261/( (1.9*TriSO34)**(.9*1og10(1.9°TriSO34))}

TiSO31 =e= Tgasil/ct_SO3

dil201 =e= exp(-8.59+7020/Tcatil)
ffiSO22 =e= -[1.2583e-4)/2 *(ratei3+ratei2)* Area*BD120

ail204 =e= exp(-5.69+4060/Tcati4)

ail 205 =e= exp(-5.69+4060/Tcatis)
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cil 201 =e= exp(6.45-4610/Tcatil)

cil 202 =e= exp(6.45-4610/Tcati2)

ci1203 =e= exp|6.45-4610/Tcati3)

FtriSO32 =e=1.058*TriSO32**.645 - .261/( [1.9*TrSO32)**(.2*1og10(1.9*TriSO32)))
cil1205 =e= exp(6.45-4610/Tcati5)

il 202 =e= exp(-5.69+4060/Tcati2)

ffiSO21 =e= -(1.2583e-4)/2 *(ratei2+rateil)*Area*BD120

di1202 =e= exp|-8.59+7020/Tcati2)

dil203 =e= exp(-8.59+7020/Tcati3)

dil204 =e= exp(-8.59+7020/Tcati4)

dil205 =e= exp(-8.59+7020/Tcatid)

Kpil =e= 10**(5129/Tcatil-4.869)

Kpi2 =e= 10"*(5129/Tcati2-4.869)

cil 204 =e= exp|6.45-4610/Tcatid)

rateinti3 =e=( ((pres('i"."3")/F10)**1.5) *F10SO2*(f1002**.5) ) /[ Ai1203+ci1203*(
f10SO2/F10*pres("","3") )

Trin24 =e= Tgasi4/ct_n2

FtriSO35 =e=1.058*TriSO35**.645 - .261/( (1.9*TriSO35)**(.92*1og10(1.9*TriSO35)))
rateil =e= rateintil *effi

ratei2 =e= rateinti2*effi

rateid =e= rateinti3*effi

ratei4 =e= rateinti4*effi

rateis =e= rateintis*effi

ffiSO23 =e= -(1.2583e-4)/2 *(rateid+rateid)* Area*BD120

rateinti2 =e=( ((pres('i","2")/F10)**1.5) *F10S02*(f1002**.5) ) /( Ai1202+ci1202%
f10SO2/F10*pres("i"."2") )

ail 203 =e= exp(-5.69+4060/Tcati3)

rateinti4 =e=( [(pres(","4") /F10)**1.5) *f10SO2*(f1002**.5) ) /[ Ail204+cil 204*(
f10SO2/F10*pres|'i","4") )

fiSO23 =e= fiSO22+h1*ffiSO22

rateinti5 =e=( ((pres('i","5")/F10)**1.5) *F10SO2*(f1002**.5) ) /( Ail 205+cil205*(
f108O2/F10*pres("i"."5") )

fiSO22 =e= fiSO21+h1*ffiSO21

ffiSO24 =e= -(1.2583e-4)/2 *(ratei5+rateid)*Area*BD 120

ail 201 =e= exp(-5.69+4060/Tcatil)

FiriSO33 =e=1.058*TriSO33**.645 - .261/( (1.9*TriSO33)**(.9*log10{1.9*TriSO33)))
rateintil =e=( ((pres('i","1")/F10)**1.5) *10SO2*(f1002°*.5) ) /( Ai1201+cil201*(
f10SO2/F10*pres('i","1") ) +di1201*(pres('1","1")*iSO31/tfil) )**2*( 1-fiSO31/(
kpil *fiSO21 *(pres('i',"1")*iO21 /il )**.5 ) )

rheati4 =e=-1.055e-3*1.827%( -24097-0.26*Tcati4+(1.69e-3)
*Tcali4**2+1.5e5/Tcati4 )

Mfi2 =e= 7934.4/area*(fi022*32+fiSO22*64+f10n2*28+fiSO32*80 )

dti2 =e=

1/3600%ratei2*rheati2*BD 1 20*(Pr**0.6667)/(av] 20*phio*Cpi2*tfi2/area*jhi2)
dti3 =e=

| 1/3600"ratei3*rheati3*BD120* (Pr**0.6667)/(av] 20*phio*Cpi3*tfi3/area*jhi3)
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dti4 =e=

1/3600%rateid*rheati4*BD120* (Pr**0.6667)/(av120*phio*Cpi4*tfi4/area*jhi4)
dtis =e=

1/3600*ratei5*rheatis*BD120* (Pr**0.6667)/(av 120 phio*Cpi5s*His/area*jhis)
rheatil =e=-1.055e-3*1.827*( -24097-0.26*Tcatil +(1.6%e-3)
Tcatil**2+1.5e5/Tcatil )

Tcatis=e= Tgasi5+dtis

rheati3 =e=-1.055e-3*1.827%( -24097-0.26*Tcati3+{1.6%e-3)
*Tcatid3**2+1.5e5/Tcati3 )

Tcatid=e= Tgasi4+dti4

rheati5 =e=-1.055e-3*1.827*( -24097-0.26* Tcati5+(1.6%e-3)
Tcati5**2+1.5e5/Tcatis )

Cpil =e=R/tfi1*(fiO21* SUM(J_Cp.Coe_Cp("02",)_Cp)* POWER(Tgasil,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + FION2*( SUM([J_Cp.Coe_Cp|"N2".J_Cp)* POWER(Tgasil,
(ORD([J_Cp)-1}) ) ) ) + fiSO21*(SUM(J_Cp.Coe_Cp|'SO2".]_Cp)* POWER(Tgasil,
(ORD[J_Cp)-1) ) ) ) + fiSO31*(SUM(J_Cp.Coe_Cp|"SO3",J_Cp)* POWER(Tgasil,
(ORD(J_Cp)-1) )] ))

Cpi2 =e=R/tfi2*(fi022* SUM(J_Cp.Coe_Cp("02".J_Cp)* POWER(Tgasi2,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + FION2*[ SUM[J_Cp.Coe_Cp("N2",J_Cp)* POWER(Tgasi2,

(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + fiSO22*(SUM(J_Cp.Coe_Cp|"s02".J_Cp)* POWER(Tgasi2,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + fiSO32*(SUM(J_Cp.Coe_Cp|"SO3",J_Cp)* POWER(Tgasi2,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) )]

Cpi3 =e=R/tfi3*(|fiO23*( SUM(J_Cp.Coe_Cp("02".J_Cp)* POWER(Tgasi3,
[ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + FION2*( SUM(J_Cp.Coe_Cp|("N2".J_Cp)* POWER(Tgasi3,
{ORD({J_Cp)-1) ) ) ) + fiSO23*(SUM(J_Cp.Coe_Cp("SO2".J_Cp)* POWER|Tgasi3,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + fiSO33*(SUM(J_Cp,Coe_Cp('SO3",J_Cp)* POWER(Tgasi3,
(ORD(J_Cp)-1) ) )))

Cpi4 =e=R/{fi4*(fi024*( SUM(J_Cp.Coe_Cp("02".)_Cp)* POWER(Tgasi4,
{ORD(J_Cp)-1} ) ) ) + FION2*( SUM(J_Cp.Coe_Cp('N2".J_Cp)* POWER(Tgasi4,
[ORD(J_Cp)-1}) ) ) ) + fiSO24*(SUM(J_Cp.Coe_Cp("'S0O2".J_Cp)* POWER(Tgasi4,
(ORD[J_Cp}-1) ) ] ) + fiSO34*(SUM(J_Cp.Coe_Cp|"SO3".J_Cp)* POWER(Tgasi4,
(ORD(J_Cp)-1) )] ))

Cpi5 =e=R/fi5*(fi025*( SUM(J_Cp,Coe_Cp["02",)_Cp)* POWER(Tgasi5,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + fION2*( SUM(J_Cp.Coe_Cp|['N2".J_Cp)* POWER(Tgasi5,
(ORD(J_Cp)-1) ) | ) + fiSO25*(SUM(J_Cp.Coe_Cp|('SO2",J_Cp)* POWER(Tgasis,
(ORD(J_Cp)-1) ) ) ) + fiSO35*(SUM(J_Cp.Coe_Cp('SO3",J_Cp)* POWER(Tgasis,
[ORD{J_Cp}-1) ] ) )]

TriSO21 =e=Tgasil /ct SO2

rheati2 =e=-1.055e-3%1.827%( -24097-0.26*Tcati2+(1.6%e-
3)*Tcati2**2+1.5e5/Tcati2 )

enthi2 =e= R*( i022*( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2)
*Coe_H1('02".J_H2)*POWER(Tgasi2, ORD(J_H2) ] }- H298_0O2+b1_02) +

FION2* (SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1['N2".J_H2)*
POWER(Tgasi2,ORD(J_H2) ) ) - H298_N2 +b1_N2) +

fiSO22*( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1("SO2",J_H2)*
POWER(Tgasi2, ORD(J_H2) ) ) - H298_SO2+b1 SO2) +

fiSO32* (SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe H1("SO3".J_H2)* 1
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POWER(Tgasi2, ORD(J_H2) ) ) - H298 SO3 +bl1_S03) )
| thhil =e= (1/3600)/2*(rateil *Area*bd] 20" rheatil +ratei2” Area*bd 120 rheati2)
thhi2 =e= (1/3600)/2*(ratei2* Area*bd120*rheati2+ratei3*Area*bd | 20*rheati3)
thhi3 =e= (1/3600)/2*(ratei3*Area*bd] 20*rheati3+rateid4*Area*bd120*rheatid)
thhid =e= (1/3600)/2*(ratei4* Area*bd120*rheati4+rateis* Area*bd120*rheatis)
enthi2 =e= enthil +h1*thhil
enthi3 =e= enthi2+h1*thhi2
dtil =e=
1/3600*rateil *rheati1 *BD120*(Pr**0.6667)/(av120*phic*Cpil *tfil /area*jhil
enthi5 =e= enthi4+h1*thhi4
Mfi3 =e= 7934.4/area*[fi023*32+fiSO23*64+f10n2*28+fiSO33*80 )
enthi3 =e= R*( fi023"( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2)
*Coe_H1("02",J_H2)*POWER(Tgasi3,ORD(J_H2) ) )- H298_02+b1_0O2) +
fION2* (SUM(J_H2,1/ORD([J_H2) *Coe_HI1("N2".J_H2)*
POWER(Tgasi3,ORD(J_H2) ) ) - H298 N2 +bl_N2) +
fiSO23*( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1("SO2"J_H2)*
POWER(Tgasi3,ORD(J_H2) ) ) - H298 _SO2+bl_SO2) +
fiSO33* (SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1("SO3"J_H2)*
POWER(Tgasi3,ORD{J_H2) ) ) - H298 SO3 +b1_SO3) )
enthid4 =e= R*( fiO24*( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2)
*Coe HI({"02"J_H2)*POWER(Tgasi4,ORD(J_H2) } )- H298_0O2+b1_02) +
FION2* ([SUM[J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1("N2",J_H2)*
POWER(Tgasi4, ORD(J_H2) ) ) - H298 N2 +b1_N2) +
fiSO24*( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1("SO2".J_H2}*
POWER(Tgasi4,ORD(J_H2) ) ) - H298 SO2+b1_SC2) +
fiSO34* (SUM(J_H2,1/ORD{J_H2) *Coe_HI1("SO3",J_H2)*
POWER(Tgasi4,ORD(J_H2) ) ) - H298 SO3 +b1_S0O3) )
enthi5 =e= R*( fi025*( SUM(J_H2,1/ORD[J_H2)
*Coe_HI1("02",J_H2)*POWER(Tgasi5,ORD({J_H2) ) }- H298_O2+b1_02) +
FION2* (SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_HI1("N2",J_H2)*
POWER(Tgasi5,ORD(J_H2) ) ) - H298 N2 +bl_N2) +
fiSO25*( SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1("SO2",J_H2)*
POWER(Tgasi5,ORD(J_H2) ) ) - H298 SO2+b1_SO2 ) +
fiSO35* (SUM(J_H2,1/ORD(J_H2) *Coe_H1('SO3"J_H2)*
POWER(Tgasi5,ORD(J_H2) ) ) - H298 SO3 +b1_S0O3) )
|Tgasil =e=TI10
| Tcatil=e= Tgasil +dtil
| Tcati2=e= Tgasi2+dti2
Tcati2=e= Tgasi2+dti2
| Teati3=e= Tgasi3+dti3
enthi4 =e= enthi3+h1*thhi3
Tri022 =e= Tgasi2/ct O2
Mfil =e= 7934.4/area*(fi021*32+fiSO21 *64+f10n2*28+fiSO31*80 )
fiSO32 =e= fiSO31 - (fiSO22-fiSO21)
fi025 =e= fi024+.5*(fiSO25-fiSO24)
fiSO31=e=f10S0O3
fi024 =e= fi023+.5*[fiSO24-fiSO23)
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fi023 =e= fi022+.5*(fiSO23-fiSO22)

fiSO34 =e= fiSO33 - (fiSO24-fiSO23)

11021 =e=Tgasil /ct_O2

fiSO35 =e= fiSO34 - (fiSO25-fiSO24)

11023 =e= Tgasid/ct_02

11024 =e= Tgasid/ct_0O2

TriO25 =e= Tgasid/ct_02

Trin21 =e=Tgasil/ct_n2

Trin22 =e=Tgasi2/ct_n2

Trin23 =e= Tgasid/ct n2

enthil =e=hl0

fi022 =e= fi021+.5*(fiSO22-fiSO21)

Visci2 =e= ( Viscc_O2*Ftri022*fi022+ Viscc_SO2*FtriS022*fis022+
Viscc_SO3*FiriSO32*fiS0O32 + Viscc_n2*Ftrin22*f10n2 )/1fi2

Mfi4 =e= 7934.4/area*(fiO24*32+fiSO24*64+f10n2*28+fiSO34*80 )

Mfi5 =e= 7934.4/area*(fi025*32+fiSO25*64+f10n2*28+fiSO35*80 )

jhil=e= 0.91*[Mfil /av120/phio/Viscil)**(

jhiz=e= 0.91*(Mfi2/av120/phio/Visci2)**(

jhi3=e= 0.91*(Mfi3/av120/phio/Visci3)**(

jhid=e= 0.91*{Mfi4/av120/phio/Visci4)**|

fiSO33 =e= fiSO32 - (fiSO23-fiSO22)

Viscil =e= ( Viscc_O2*FtriO21*fi021+ Viscc_SO2*FHiSO21*fisO21+
Viscc_SO3*FiriSO31*fiSO31 + Viscc_n2*Firin21*f10n2 ) /il

Trin25 =e= Tgasis/ct_n2

Visci3 =e= ( Viscc_O2*Ftri023*fi023+ Viscc_SO2*FtrisO23*fisO23+
Viscc_SO3*FtriSO33*fiSO33 + Viscc_n2*Ftrin23*f10n2 ) /Hi3

Visci4 =e= | Viscc_O2*FtriO24*fi024+ Viscc_SO2*FiriSO24*fiSO24+
Viscc_SO3*FiriSO34*fiSO34 + Viscc_n2*Ftrin24*f10n2 )/tfi4

Viscib =e= ( Viscc_O2*FtiO25*fi025+ Viscc_SO2*FtriSO25*fiSO25+
Viscc_SO3*FtriSO35*fiSO35 + Viscc_n2*Ftrin25*f10n2 ) /1fi5

tfil =e=f10

fiSO35 =e= f11503

Kpi3 =e= 10**(5129/Tcati3

jhis=e= 0.91*(Mfi5/av120/phio/Visci5)**(-.51)

fi025 =e=f1102

Kpi4 =e= 10**(5129/Tcati4-4.869)

enthi5 =e=HI |

Tgasi5 =e=T11

fisO25 =e= f11502

f11n2 =e=f10n2

Kpi5 =e= 10**(5129/Tcati5-4.869)
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Variables inmedibles

Nombre | Descripcion r:;'{:g irEI?; ’r:;)r sbgtgr Factor | Unidades
ail20] .12 0.001
ail 202 0.757 0.001
ail 203 0.493 0.001 !
ail 204 0.363 0.001 '
ail 205 0.318 0.001
cil 201 0.87 0.001
cil 202 1.357 0.001
cil203 2.207 0.001 !
cil204 3.122 0.001
cil 205 3.631 0.001
Cpil 0.033 0.001
Cpi2 0.034 0.001
Cpid 0.035 0.001
Cpi4 0.036 0.001
Cpid 0.036 0.001
dil 201 4.241 0.001
dil202 2.154 0.001
di1 203 1.027 0.001
dil 204 0.606 0.001
dil205 0.481 0.001
dtil 7.54 0.01
dti2 11.244 0.01
dti3 13.234 0.01
dti4 8.884 0.01
dtis 2.987 0.01
enthil 37.449 0.1
enthi2 42.166 0.1
enthi3 48.555 0.1
enthi4 54,539 0.1 |
enthis 57.842 0.1 |
ffiso21 -0.078 0 !
ffiso22 -0.106 0 |
ffiso23 -0.1 0 i
ffiso24 -0.055 0 ?
fio21 0.1 0.001
fio22 0.1 0.001
fio23 0.1 0.001
fio24 0.1 0.001 |
fio25 0.1 0.001 _
fiso21 0.336 0.001 i
fiso22 0.288 0.001 '
fis023 0.223 0.001
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fiso24 0.162 0.001
fiso25 0.128 0.001
fiso31 0.007 0
fiso32 0.055 0
fiso33 0.12 0
fiso34 0.181 0
fiso35 0.215 0.001
Ftrin21 3.14
Ftrin22 3.281
Ftrin23 3.463
Ftrin24 3.625
Ftrin25 3.712
Firio21 2.738
Ftrio22 2.863
Firio23 3.024
Firio24 3.168
Ftrio25 3.245
Friso21 1.277
Firiso22 1.348
Firiso23 1.44
Ftriso24 1.522
Firiso25 1.565
Ftriso31 1.141
Ftriso32 1.207
Firiso33 1.292
Ftriso34 1.368
Firiso35 1.409
jhil 0.114 0.001
Jhi2 0.117 0.001
Jhi3 0.12 0.001
jhid 0.123 0.001
jhis 0.125 0.001
kpil 290.141 0.1
kpi2 92.817 0.1
kpid 26.685 0.1
kpi4 10.981 0.1
kpi5 7.454 0.1
MFil 508.689 15 |
Mfi2 508.689 15
Mfi3 508.689 15
Mfi4 508.689 15
Mfi5 508.68%9 15
rateil 0.008
ratei? 0.013
ratei3 0.016
rateid 0.011 |
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rateid 0.004
rateintil 0.035 0.0005
rateinti2 0.054 0.0005
rateinti2 0.067 0.0005
rateinti4 0.047 0.0005
rateintis 0.016 0.0005
rheatil 44.79 0.1
rheati2 44.604 0.1
rheati3 44.338 0.1
rheatid 44.095 0.1
rheatis 43.971 0.1
Tcatil 699.574 580.01
Tcati2 750.224 625.26
Tcati3d 814.739 670.51
Tcati4 867.905 715.76
Tcatis 893.341 761.01
tfil 2.997 0.001
tfi2 2973 0.001
i3 2.94 0.001
tfid 291 0.001
tfis 2.893 0.001
Tgasil 692.033 580 79T
Tgasi2 738.98 625.25 842.25
Tgasi3 801.505 670.5 887.5
Tgasi4 859.021 715.75 932.75
Tgasis 890.355 761 ?78
thhil 7.693 0.01
thhi2 10.42 0.01
thhi3 976 0.01
thhi4 5.387 0.01
Trin21 5.484 4.596 6.315
Trin22 5.856 4,954 6.674
Trin23 6.351 5313 7.032 |
Trin24 6.807 5.672 7.391 |
Trin25 7.055 6.03 7.75 |
Trio21 4.476 3.752 5.155
Trio22 4.78 4044 5.448
Trio23 5.184 4.337 5.741
Trio24 5.556 4.63 6.033
Trio25 5.759 4922 6.326
Triso21 1.608 1.348 1.852
Triso22 1.717 1.453 1.957
Triso23 1.862 1.558 2.062
Triso24 1.996 2.663 2.167
Triso25 2.069 1.768 2.273
Triso31 1.408 1.18 1.622
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Triso32 1.504 1.272 1.714
Triso33 1.631 1.364 1.806
Triso34 1.748 1.456 1.898
Triso35 1.812 1.548 1.99
Viscil 0.14 0.001
Visci2 0.146 0.001
Visci3 0.155 0.001
Viscid 0.162 0.001
Viscid 0.166 0.001
Paramefiros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades
. Eficiencia en el
eff convertidor 1 Q20458
ENTRADAS
Corriente §10
Variables medidas
b Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre:| Descripcion planta | Dev. | inicial | inferior | superior Faclor
T10 Temperatura 708 3.3 708 690 715 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion .Pl,m.to .L'm'?e L'm'tfe Factor YUnidades
inicial inferior | superior
f10n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f1002 Flujo molar 0.103 0.02 0.6 kmol/s
f10s02 Flujo molar 0.24 0.18 0.3 kmol/s
f10s03 Flujo molar | 0.0049 0.0024 0.0072 0.001 kmol/s
h10 Entalpia 33.308 0.01 MJ/s
F10 Flujo total 1.75 1.2 2.4 kmol/s
SALIDAS
Corriente S11
Variables medidas
g Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nomtre:| Description planta | Dev. | inicial |inferior | superior Paciar
111 | Temperatura | 893.706 | 3.5 [893.706 | 890 | 9.15 K
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Variables inmedibles

Nombre !Descripcién ;"IJ;ET il;:;g :r:sr stlg:)n;:%r Factor Unigades
f11n2 | Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
| fllo2 | Flujo molar 0.14 0.001 0.4 kmol/s
| fllso2 Flujo molar | 0.0647 0.01 1 kmol/s
| fl11503 Flujo molar 0.11 0.02 0.18 kmol/s
| hll Entalpia 47.484 0.01 MJ/s
| F11__| Flujo fotal 1.7 1.1 2.5 kmol/s
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DRUM

. —F 3
sbd

Restricciones de igualdad

Pss2 =e= Pssl

Tss2 =e= Tss|
Tsbd =e= Tssl

fsbd =e= bdfrac * fssl

fss1 =e= fss2 + fsbd

Pss2 =e= Psbd

ENTRADAS
Corriente 551:

Variables medidas

A Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
homire: | Descripion planta | Dev. | inicial | inferior | superior Focior
Pss2 Presion 709.7 10 709.7 700 715 psia
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion f’gn_to .L'm'.'e L'm“.e Factor |Unidades
inicial inferior | superior
Tss 1 Temeratura 450 100 700 F
Fss1 Flujo total 1.9 0.1 kmol/s
Hss|1 Entalpia 10 0.01 MJ/s
SALIDAS
Corriente 552:
Variables inmedibles
. Punio Limite Limite | o '
N [ b . v
ombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades |
Tss2 Temeratura 450 100 700 F |
Fss2 Flujo total 1.6 0.1 kmol/s |
Hss2 Entalpia 10 0.01 MJ/s |
Pss1 Presion 695 600 200 psia
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Corriente SBD

Variables Inmedibles

Nombre | Descripcion f’gqto .L'm}?e leltg Factor |Unidades
L inicial inferior | superior
~ Tsbd Temeratura 450 100 700 E
Fsbd Flujo total 0.19 0.1 kmol/s
Hsbd Entalpia 10 0.01 MJ/s
Psbd Presion 695 600 900 psia

212




Apéndice C

ECONOMIZER
swi o 524
5235 sbfw

Restricciones de igualdad

f23502=e=2402

f235s02=e= {24502
f235s03=e= {24503

fsbfw =e= fswl

H24+Hsw1-H235-Hsbfw + ex71loss =E= 0

f235n2=e=f24n2 i

H235-H24 - ex71loss -ex7 1area*ex/ | U*ex7 1 dt=e=0

Ex71Dt =e= ( (T235- (Tsbfw-32)/1.8-273.1515) + (T24- (Tsw1-32)/1.8-273.1515)
/2.0

Variables inmedibles

Nombre | Descripcion .Ptfm.to AL'm'?e erli_e Factor Unicierdas
inicial inferior | superior |
Temperatura '
J1dt 3 .
ex71d diferencial 1o 1a K I
Parametros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades _
Coeficiente de i
ex71U transferencia de 0.14259 10-e MJ/s*K*saft |
calor |
ENTRADAS
Corriente 5235
Variables medidas
3 i Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades |
N
ombye:| Dessipcion planta | Dev. | inicial | inferior | superior Faciar |
1235 Temperatura | 673.15 | 2.9 | 67315 | 665 680 K
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Variables Inmedibles

P Punto Limite Limite ;
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
f235n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f23502 Flujo molar 0.106 0.001 0.2 0.01 kmol/s
f235502 | Flujo molar | 0.000456 | 0.0001 1 0.0001 kmol/s
f2355032 | Flujo molar 0.0257 0.01 0.1 kmol/s
h235 Entalpia 26 0.01 MJ/s
F235 Flujo total 1.52 ] 3 kmol/s
Corriente SBFW
Variables medidas
o Dato | $td. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre | Descripcion planta | Dev. | inicial | inferior | superior i
fsbfw Flujo total 193 1017 123 1.91 1.95 kmol/s
Tsbfw | Temperatura 225 2.4 225 220 230 F
Variagbles inmedibles
Nombre | Descripcion .PLT'H.'O _L|mrTe leli_e Factor Unidades
inicial inferior | superior
Hsbfw Entalpia 10 0.01 Ml/fs |
SALIDAS
Corriente 524
Variables medidas
R— Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
eokic:| | KiesErpn planta | Dev. | inicial |inferior | superior s
124 Temperatura | 504.817 | 2.8 | 504.817 | 500 510 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion _F’gqto _Lln’u?e lelifa Eoelior Unidades
inicial inferior | superior
h24 Entalpia 18.273 0.01 MJ/s
F24 Flujo total 1.52 1 3 kmol/s
f24s503 Flujo molar | 0.0257 0.01 0.1 kmol/s
f24s502 Flujo molar | 0.000456 | 0.0001 1 0.0001 kmol/s
f2402 Flujo molar 0.106 0.005 0.2 0.01 kmol/s
f24n2 Flujo molar 1.4 1::2 1.8 kmol/s
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Corriente SW1:

Variables medidas

Nombre | Descripcion Dato | Std. !’qu_io _lelfe Limtfg B Unidades
planta | Dev. | inicial | inferior | superior
TSWI1 |Temperatura| 340 | 2.6 | 340 335 345 F
Variables inmedibles
- Punto Limite Limite .
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Hswl Entalpia 10 0.001 MJ/s
fswl Flujo total 1.9 0.1 kmol/s |
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FINALAB

FINAL-
AR > 525

——— 524
Restricciones de igualdad
125502 =e= 124502 |
f25n2 =e= f24n2 |
2502 =e= f2402 |
ENTRADAS
Corriente 524
Variables medidas
o, o Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre | Descripcion planta | Dev. | inicial |inferior | superior Facicr
124 Temperatura | 504.817 | 2.8 | 504.817 | 500 510 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcién .P"."n.w _lel?e len"e: Factor Umdcdes!
inicial inferior | superior
h24 Entalpia 18.273 0.01 MJ/s
F24 Flujo total 1.52 1 3 kmol/s
f24503 Flujo molar | 0.0257 0.01 0.1 kmol/s
f24s02 Flujo molar | 0.000456 | 0.0001 1 0.0001 kmol/s
f2402 | Flujomolar | 0.106 0.005 0.2 001 | kmol/s
f24n2 Flujo molar 1.4 12 1.8 | kmol/s
SALIDAS
Corriente 525:
Variables medidas
i Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
N
s Desanpcion planta | Dev. | inicial |inferior | superior rasior
SO2pppm | SO2ppmen | 355 10 355 100 380 ppm
O2porciento O2% en 6 0.21 6 5 7 %
125 Temperatura | 350.372| 3 |350.372| 345 355 [ K. ... |
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Variables inmedibles

[ ' . Punto Limite Limite .
N_ombre Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
sozppmi | %P0 9355 | o 0.38

F25 Flujo total 1.52 1 3 kmol/s
h25 Entalpia 6.42 0.01 MJ/s

| 25502 Flujo molar | 0.000456 | 0.00001 1 0.0001 kmol/s

f2502 | Flujo molar 0.106 0.005 0.2 0.01 kmol/s
f25n2 | Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s |
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FURNSPL
07 FURNSPL | >
=

Restricciones de igualdad

s08a

s08

HO8 =e= HO7 * f08 / f07

f0702 =e= f0802 + f08a02

fO7N2 =e= f08N2 + fOBaN2

f07502 =e= f08502 + f08aSO2

f07SO3 =e= f08503 + f08aSO3

HO8a =e= HO7 * f08a /f07

107 =e=T108a

T07 =e=T08

f07n2 * bypass =e= f08an2

f07s03 *bypass =e= f08aso3

f0702*bypass =e= f08ao2

f07so2*bypass =e= f08aso2

bypass =e= f08a/f07

Variables inmedibles

Nombre Goscljpcic f’gn_fo ‘L|m|?e L'm”? Factor Unidades !

n inicial | inferior | superior !

Bypass '

bypass roific 0.097 0.01 1 |
ENTRADAS

Corriente S07:

Variables medidas

= Dato Std. | Punto | Limite | Limite Unidades |

Nombre | Descripcion i ; . ; Factor |

planta | Dev.| inicial |inferior | superior 1

107 Temperatura | 1321.483| 3.2 | 1321.483| 1315 1325 K |

Variables inmedibles
Descripcio | Punto Limite Limite Unidades

hagnbre n inicial inferior | superior il !

f07n2 | Flujomolar | 1.4 1.2 1.8 kmol/s |

f0702 Flujo molar | 0.103 0.0001 0.6 0.01 kmol/s |
f07s02 | Flujp molar| 0.25 0.01 0.3 kmol/s
fO7s02 | Flujo molar | 0.0049 0.0024 0.0072 0.001 kmol/s
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| ho7 entalpia_[59.312 0.01 MJ/s
| Fo7 Flujo total | 1.74 1.2 2.4 kmol/s
SALIDAS
Corriente SO8A:
Variables inmedibles
T Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion Hiciol inferior | superior Factor
h08a Entalpia 13.735 0.001 MJ/s
f08aso3 | Flujomolar | 0.0016 | 0.00001 0.06 0.0001 kmol/s
f08aso2 | Flujo molar 0.056 0.00001 0.6 kmol/s
T08a  |Temperatura 1321 1000 1500 K
FOBa Flujo total 0.408 0.00001 1.2
f08ao2 Flujo molar 0.024 0.00001 0.1 0.01 kmol/s
Corriente S08
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion .P gn_io .L'm'!e Um"? Factor | Unidades
inicial | inferior superior
f08n2 Flujo molar | 1.074 0.3 2.4 kmol/s
f08o2 Flujo molar | 0.079 0.006 0.6 kmol/s
FO8 Flujo total 1.342 0.6 4 kmol/s
~_Tos Temperatura| 1321 1000 1500 K
~ f08so2 | Flujomolar | 0.184 | 0.006 0.6 kmol/s
fOBs03 Flujo molar | 0.0033 | 0.0006 0.012 0.001 kmol/s
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HOTIP

519

Restricciones de igualdad

si3
520

HI14+H20-H13-H19 + exééloss =E= 0

Exé6Dt =e= (T13-T20+T14-T19)/2.0

H13-H14 - exééarea*exb6U*exbédi=e=0

fl14s02=e=f13s502

fl1402=e=f1302

f14n2=e=f13n2

f14s03=e=f13s03

f2002=e=f1902

f20n2=e=f19n2

f20s02=e= f19s02

Variables

inmedibles

Nombre

Descripcion

Punto
inicial

Limite
inferior

Limite Unidades
superior

Factor

exé6dt

Temperatura
diferencial | '

10

Parametros de la planta

Nombre Descripc

ion

Punto inicial Unidades

ex66U

calor

Coeficiente de
transferencia de

0.27267

10-e MJ/s*K*sqgft

ENTRADAS

Corriente S13

Variables medidas

Nombre

Descripcion Dato

Std.
planta | Dev.

Punto
inicial

Limite
inferior

leltg st Unidades
superior

Temperatura | 785.928

2.6

785928

780

790 K

Tl
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Variables inmedibles
[ i Punto Limite Limite Unidades
Nombre: | Descrpcion inicial inferior | superior Facior
f13n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f1202 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
f13s02 Flujo molar | 0.0262 0.005 1 kmol/s
f13s03 Flujo molar 0.151 0.05 0.5 kmol/s
h13 Entalpia 37.733 0.01 MJ/s
F13 Flujo total 1.68 1 3 kmol/s
Corriente $19
Variables medidas
o Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
e R planta | Dev. | inicial | inferior | superior Factor
119 Temperatura | 549.261 | 2.6 | 549.261 | 545 555 k
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion quto _ler?e erlt_e Factor Unidados
inicial inferior | superior
f19n2 Flujo molar 1.4 V.2 1.8 kmol/s
f1902 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
f19s02 Flujo molar | 0.0262 0.005 1 kmol/s
F19 Flujo total 1.53 1 3 kmol/s
hi19 Entalpia 20 0.01 MJ/s
SALIDAS
Corriente S14
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion f’gn_io .L'm'.te lel‘r_e Factor Unidades
inicial inferior | superior
f14n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
fl1402 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
fl4s02 Flujo molar | 0.0262 0.005 1 kmol/s
f14s03 | Flujo molar 0.151 0.05 0.5 kmol/s
hi4 Entalpia 30 0.01 MJ/s
F14 Flujo total 1.68 1 | 3 kmol/s
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Corriente §20
Variables medidas
S - Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
_Nombre Resanpeion planta | Dev. | inicial | inferior | superior sl ’
120 | Temperatura | 690.928 | 3.1 | 690.828 | 685 695 K |
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion f’t._.'n_io ‘L|m|?e lelig Factor Unidades
inicial inferior | superior
f20n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
F2002 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
f20s02 Flujo molar 0.0262 0.005 1 kmol/s
F20 Flujo molar 1.53 1 3 kmol/s
h20 Entalpia 35.8160 0.01 MJ/s
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INTERAB

INTER | s15

-AB
=  sl6
Restricciones de igualdad
fl1é6n2 =e=f15n2
f1602 =e=f1502
f16502 =e= {15502
ENTRADAS
Corriente S15
Variables medidas
5 = Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades

Nombre | Descripcion planta | Dev. | inicial |inferior | superior Fesior

T1S Temperatura | 501.483| 3 |501.483| 495 505 K
Variables inmedibles

5 g Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion ; ; : Factor
inicial inferior | superior

f15n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s

f1502 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s

f15s02 Flujo molar 0.0262 0.005 I kmol/s

f15503 Flujo molar 0.151 0.05 0.5

F15 Flujo molar 1.48 1 3 kmol/s
h15 Entalpia 20 0.01 MJ/s
SALIDAS
Corriente $16
Variables medidas
. Dato | Std. | Punto | Limite | Limite | Unidades

Nombre | Descripcion planta [ Dev. | inicial |inferior supvs:r]oriFOCtor

116 Temperatura | 349817 | 3 | 349817 | 345 355 | | k

I
()
d




Apéndice C

Variables inmedibles

S Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion ttsias] inferior | superior Factor
f162 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f162 Flujo molar 0.118 0.01 0.2 kmol/s
f1602 Flujo molar | 0.0262 0.005 1 kmol/s
Flé Flujo total 1.53 1 3 kmol/s
hlé Entalpia 15 0.01 MJ/s
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MIXREC

s08a j
s09

Restricciones de igualdad

H10 =e= HO8a + HO?

f10SO3 =e= f08aSO3 + f09SO3

f10S02 =e= f08aSO2 + f09502

fl1002 =e= f08a02 + f0902

fION2 =e= fO8aN2 + fOPN2

ENTRADAS
Corriente S08a:

Variables inmedidas

. Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion inicial totettar. | mumerion Factor
h08a Entalpia 13.735 0.001 MJ/s
fOBaso3 | Flujo molar | 0.0016 0.00001 0.06 0.0001 kmol/s
fOBaso2 | Flujo molar 0.056 0.00001 0.6 kmol/s
T08a Temperatura 1321 1000 1500 K
FO8a Flujo total 0.408 0.00001 1.2
f08ao?2 Flujo molar 0.024 0.00001 0.1 0.01 kmol/s
Corriente S09
Variables medidas
- Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre | Descripcion planta | Dev. | inicial |inferior | superior Factor
109 Temperatura | 646.483 | 2.7 | 646.483 | 640 650 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion ?gqio _Llrr'ufe L|mitg Factor |Unidades
inicial inferior | superior
fo9n2 Flujo molar 1.074 0.3 4 | kmol/s
fo9n2 | Flujo molar | 0.079 0.006 0.6 | kmol/s
fo9n2 Flujo molar | 0.184 0.006 0.6 | kmol/s |
f09n2 | Flujomolar | 0.0033 | 0.0006 0.012 0.001 | kmol/s |
ho9 Entalpia 18.698 0.01 | M|
FO9 Flujo total 1.342 0.6 4 | kmol/s |
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SALIDAS

Corriente S10:

Variables medidas

g Dato | Std. | Punto imit imit Unidades
Nombre | Descripcion planta | Dev. | inicial i::\ferigr sf;per:;r e
T10 Temperatura 708 33 708 690 715 K
Variables inmedibles
T Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion e 4 ; : Factor
inicial inferior | superior
f10n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f1002 Flujo molar 0.103 0.02 0.6 kmol/s
f10s02 Flujo molar 0.24 0.18 0.3 kmol/s
f10s03 Flujo molar 0.004%9 0.0024 0.0072 0.001 kmol/s
h10 Entalpia 33.308 0.01 MJ/s
F10 Flujo total 1.75 1.2 2.4 kmol/s
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MIXSTEAM

ssla ——2 MIXSTEAM -
ssib  ——> 5

Restricciones de igualdad

Pssla =e=Psslb
Tssla =e=Tsslb

Pss] =e= Pssla

Tss] =e= Tssla

fss1 =e=fssla + fsslb

ENTRADAS
Corriente SS1A:

Nombre | Descripcion P t:m_to _L|m!?e L'm'tf‘n Factor |Unidades
inicial inferior | superior
Pssla Presion 695 600 900 psia
Fssla Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
Hssla Entalpia 10 0.01 MJ/s
Tssla | temperatura 450 100 700 F
Corriente SS1B
Variables inmedibles
| Punto [ Lmite | Limite : ]
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Psslb Presion 695 600 200 psia
Tsslb | Temperatura 450 100 700 F
hsslb Entalpia 10 0.01 MJ/s
| Fsslb Flujo total 0.8 0.1 Kmol/s
SALIDAS
Corriente SS1:
Variables medidas
[ n— Dato | Sid. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nomb
| orfbng | Deserpaion planta | Dev. | inicial | inferior | superior Factor
Pss2 Presion 709.7 10 | 709.7 700 715 psia
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Variables inmedibles

S i Punto Limite Limite s
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Tssl Temeratura 450 100 700 F
Fssl Flujo total 1.2 0.1 kmol/s
Hss1 Entalpia 10 0.01 Ml/fs |




Apéndice C

SH1
521 554
522 shpl

Restricciones de igualdad

f22n2=e=f21n2

f22s03=e= 21503

f2202=e=f2102
fss4=e=fsHP 1

f22s02=e= 21502

Ex67Dt =e= [ (T21- (Tss4-32)/1.8-273.1515) + (T22- (TsHP1-32)/1.8-273.1515) )/2.0

H21-H22 - exé7loss -exé67area*exé/U exé7dt =e=0

H22+HsHP1-H21-Hss4 + exé7loss =E= 0

Variables inmedibles

. Punto Limite Limite Unidades
Nembre | Descripcion inicial inferior | superior Femior
Temperatura
Exé67dt diferencial 100 10 K
Parametros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades
Coeficiente de
exé7U transferencia de 0.58178 10-e MJ/s*K*sqft
calor
ENTRADAS
Corriente 554
Variables Inmedibles
s Punto Limite Limite -
N S0 ; . .
ombre | Descripcion nicial inferior | superior Factor |Unidades
Tss4 Temperatura 450 100 700 F
Fss4 Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
Hss4 Entalpia 10 0.01 MJ/s
Pss4 Presion 695 600 200 psia
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Corriente 521

Variables medidas

e Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades |
Blorrin | Descipaicn planta | Dev. | inicial | inferior | superior Facicr |
121 Temperatura | 737.039 | 3.3 [ 737.039 | 730 740 K |
Variables inmedibles
Nomibre | Descripeion !:’\_Jnjo ‘L|m1?e lelig Focior Unidades
inicial inferior | superior .
F21 Flujo total 1.525 1 3 Kmol/s |
H21 Entalpia 36.013 0.0l Mi/s |
f21503 Flujo molar 0.076 0.00001 0.1 0.01 Kmol/s
f21s02 Flujo molar 0.01 0.005 1 Kmol/s
f2102 Flujo molar 0.11 0.001 0.2 0.01 Kmol/s
f21n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 Kmol/s |
SALIDAS
Corriente §22
Variables medidas
e Dato | S§td. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre | Descripcion SN : . ; Factor |
planta | Dev. | inicial |inferior | superior |
122 Temperatura | 683.453 | 3.5 | 683.453 | 660 720 K
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion quio _len!e Um"? Factor Srigdas I
inicial inferior | superior
F22 Flujo molar 1.525 0.5 3 krmol/s
h22 Entalpia 34.659 0.0] MJ/s
f22503 | Flujo molar 0.01 0.0001 0.1 kmol/s
f22s02 Flujo molar 0.01 0.0001 ] kmol/s
f2202 Flujo molar 0.11 0.001 0.2 kmol/s |
f22n2 | Flujo molar 1.4 1.2 1.8 [ kmol/s |
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Corriente SHP1

Variables medidas

T Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades

Nombre | Descripcion | inia | Dev. | inicial | interior | superior | FOS!*

Pshpl Presion 614.7 5 614.7 550 700 psia

122 Temperatura 665 3.1 665 660 670 F
Variables Inmedibles

_r Punto Limite Limite ;

Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Fshpl Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
Hshpl Entalpia 10 0.01 MJ/s
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SH2

523
5235

Restricciones de igualdad

pun T ey

shpl

Ex68Dt =e= [ (T23- (Tss5-32)/1.8-273.1515) + (1235- (TsHP2-32)/1.8-273.1515)

/2.0

f235s03=e= f23503

f235n2=e=f23n2

f235502=e= {23502

f23502=e=f2302

fss5=e=fsHP2

H23-H235 - exé8loss -exéBarea*exé8U*exé8dt=e=0

H235+HsHP2-H23-Hss5 + exé8loss =E= 0

Variables inmedibles

i Punto Limite Limite Unidades
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor
exésdt |Temperatural ), 10 K
diferencial
Parametros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades
Coeficiente de
exé8Uu fransferencia de 0.16887 10-e MJ/s*K*sqft
calor
ENTRADAS
Corriente 523
Variables medidas
- Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades |
Nembre | escApion planta | Dev. | inicial | inferior | superior Pl
123 Temperatura | 692.594 | 2.7 | 692.594 660 720 K
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Variables inmedibles
e Punto Limite Limite [Unidades
E Fact
Nombre: | Bescripcion inicial inferior | superior Qoo
F23 Flujo molar 1.52 1 3 kmol/s
h23 Entalpia 34.741 0.01 MJ/s
f23n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f2302 Flujo molar 0.106 0.001 0.2 0.01 kmol/s
f23s02 Flujo molar | 0.000456 | 0.0001 1 0.0001 kmol/s
f23s03 Flujo molar | 0.0257 0.01 0.1 kmol/s
Corriente 585
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion f’t_m_to _lelfe L'm”? Factor |Unidades
inicial inferior | superior
TssS Temeratura 450 100 700 F
Fss5 Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
HssS Entalpia 10 0.01 MJ/s
Pss5 Presion 695 600 900 psia
SALIDAS
Corriente $22
Varnables medidas
v Lo Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nombre |, Bescipeion planta | Dev. | inicial | inferior | superior Factor
Pshp2 Presion 614.7 5 614.7 550 700 psia
1SHP2 | Temperatura 650 3.1 650 645 655 F
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion .Plf'n.'o _le}?e L|m:t§: Factor Uricicicies
inicial inferior | superior
Fshp2 Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
Hshp2 Entalpia 10 0.01 MJ/s
Corriente §235
Variables medidas
| v Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
N
Lombre: Eesanipeon planta | Dev. | inicial | inferior | superior Roigige
[ 1235 | Temperotura | 67315 | 2.9 | 673.15 | 665 480 K
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Variables Inmedibles

e == T

Nombre | Descripcion :::33 it:?;gsr st;né:;r Factor |Unidades
f235n2 Flujo molar 1.4 1.2 1.8 kmol/s
f23502 Flujo molar 0.106 0.001 0.2 0.01 kmol/s
f235502 | Flujo molar | 0.000456 | 0.0001 ] 0.0001 kmol/s
f2355032 | Flujo molar 0.0257 0.01 0.1 kmol/s

h235 Entalpia 26 0.01 Mlfs |

F235 Flujo total 1.52 | 3 kmol/s |
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SPLSTEAM

]
sPsTEAM =

552 — "
5

Restricciones de igualdad

fss2 =e= fss4 + fssd

Tss5 =e= Tss2

Tss4 =e= Tss2

Pss5 =e= Pss2

Pss4 =e= Pss2

hss4 =e= hss2 * fss4 /[ fss2

hss5 =e= hss2 * fssb / fss2

ENTRADAS
Corriente S52:

Variables inmedibles

W Punto Limite Limite .
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Tss2 Temeratura 450 100 700 F
Fss2 Flujo total 1.6 0.1 | kmol/s
Hss2 Entalpia 10 0.01 MJ/s
Pssi Presion 695 600 900 psia
SALIDAS
Corriente 554
Variables Inmedibles
o g Punto Limite Limite §
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor | Unidades
Tss4 Temeratura 450 100 700 F
Fss4 Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
Hss4 Entalpia 10 0.01 MJ/s
Pss4 Presiéon 695 600 900 | psia
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Corriente 555

Variables Inmedibles

Nombre ! Descripcion ;TQLOI ilr“:frg :f)r sgg“;:%{ Factor |Unidades
Tss5 | Temeratura 450 100 700 F
Fss5 | Flujo total 0.8 0.1 kmol/s
Hss5 | Entalpia 10 0.01 MJ/s
Pss5 | Presion 695 400 900 psia
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SPLWATER

SPLWATER swib
swl

Restricciones de igualdad

fswla/fswl =e= wbratio

Tswlb =e= Tswi

Tswla =e= Tswl

fswl =e=fswla + fswlb

Hswlb =e= fswib* hswi /fsw]

Hswla =e= fswla* hswl /fsw]

Variables inmedibles

Punto Limite Limite Unidades

Nombre | Descripcion | . . . ) ; : Factor
P inicial inferior | superior

wbratio | fswl/fswl 0.77542 0.01 |

ENTRADAS
Corriente SWI:

Variables medidas

Nombre | Descripcién Dato | Std. !’L_:n_to _leJTe lenfa Feratar Unidades
planta | Dev. |inicial |inferior | superior

ISW1 [Temperatura| 340 | 2.6 | 340 | 335 345 F

Variables inmedibles
. Punto Limite Limite {44

Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades |

Hsw1 Entalpia 10 0.001 MJ/s |

fswi Fiujo total 19 0.1 kmol/s |
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SALIDAS
Corriente SWIA

Variables inmedibles

Nombre | Descripcion .P"T'n.io ILm?e led_e Factor |Unidades
inicial inferior | superior
Tswla |Temperatura 340 100 700 F
Hswla Entalpia 10 0.01 MJ/s
Fsw] Flujo total 0.8 0.1 Kmol/s
Corriente SW1B:
Variables inmedibles
i i Punto Limite Limite ;
Nombre | Descripcion inicial inferior | superior Factor |Unidades
Tswlb [Temperatura 340 100 700 F
hswlb Entalpia 10 0.01 MJ/s
Fswlb Flujo total 0.8 0.1 Kmol/s
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WBOILER

s09
s08

Restricciones de igualdad

ssla
swla

f08S0O2 =e= f09502

BLRdT =e= ( T08+109)/2 - ( (Tsw1a-32)/1.8+273.15 + (Tss1a-32)/1.8+273.15) /2

(HO8-HO?) - BLRArea*BLRU*BLRAT =e=0

Hss1a+HO9 + BLRIoss-(Hsw1a+H08) =e=0

fOBN2 =e= fON2

f0802 =e= 0202

f08SO3 =e= f0950O3

fswla =e=fssla

Variables inmedibles

Nombre | Descripcion .P".mjo _les?e L|m|t_e Factor Unidades
inicial inferior | superior
Temperatura
birdt dferencial 495 10 1000
Parametros de la planta
Nombre Descripcion Punto inicial Unidades
Coeficiente de
blrlu transferencia de 0.3638 10-e MJ/s*K*saft
calor
ENTRADAS
Corriente S08:
Variables inmedibles
— Punto | Limite Limite ;
N T 2
ombre | Descripcion inicial | inferior | superior Factor Unidades
f08n2 Flujo molar | 1.074 2.4 kmol/s
f0802 Flujo molar | 0.079 0.006 0.6 kmol/s
FO8 Flujo total 1.342 4 kmol/s
108 Temperatura| 1321 1000 1500 K
f08s02 Flujo molar | 0.184 0.006 0.6 kmol/s
_ f08s503 Flujo molar | 0.0033 | 0.0006 0.012 0.001 kmol/s
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Corriente SW1A

Variables inmedibles

- Punto Limite Limite ]
Nembre: | Descripcion inicial inferior | superior Faetor {Unisades
Tswla |Temperatura 340 100 700 F
Hswla Entalpia 10 0.01 MJ/s
Fswi Flujo total 08 0.1 Kmol/s
SALIDAS
Corriente S09:
Variables medidas
o Dato | Std. | Punto | Limite | Limite Unidades
Nomrs | Desenpoion planta | Dev. | inicial |inferior | superior Fachor
T09 Temperatura | 646.483 | 2.7 | 646.483 | 640 650 K
Variables inmedibles
L Punto Limite Limite :
Nombre | Descripcion inicial interior | supenor Factor |Unidades
fogn2 Flujo molar 1.074 0.3 4 kmol/s
f0?n2 Flujo molar 0.079 0.006 0.6 kmol/s
f09n2 Flujo molar 0.184 0.006 0.6 kmol/s |
f09n2 Flujo molar 0.0033 0.0006 0.012 0.001 kmol/s
h09 Entalpia 18.698 0.01 MJ/s
FO% Flujo total 1.342 0.6 4 kmol/s
Corriente SS1A
Variables inmedibles
Nombre | Descripcion Pl." n_fo _L|m1‘_re leat_e Factor | Unidades
inicial inferior | superior
Pssla Presion 695 600 900 psia |
Fssla Flujo total 0.8 0.1 kmol/s |
Hssla Entalpia 10 0.01 MJ/s
Tssla | temperatura 450 100 700 F |
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DATOS GLOBALES:

Variables inmedibles:

B Mol Bescincidn Punto | Limite Limite | Factorde |Unidades
QM P inicial | inferior | superior | escalacion
ffprod Producto 0.1 0.0001 kmol/s
Fraccion
Xprod Producto 0.41 0.4 0.42 mol SOs
Flujo del
fdw agua de 0.06 0.0001 kmol/s
L dilucion
Peso mol
mwprod del 42.8 40 45 kg/kmol
producto
. Utilidad
profit total 0.1 0 $/s
. Ib SOz/ton
emiss e Actdo 37 0.1 4 Ib/ton
Emiss | Emiss/1000 | 0.0037 | 0.0001 0.004 0.01

Restricciones de igualdad:

[ emiss | =e=(f25502" 64.0*2.204)/ (ffprod* Xprod*so3+(1-Xprod)*h20) /1)

(15503 + f24503) /ffprod =e= Xprod

fdw =e= ffprod*(1-Xprod)

mwprod =e= Xprod*so3 + [1-Xprod)*h2o

emiss] =e= emiss/ 1000

fprod =e= ffprod* mwprod

Restriccion Econdmica:

profit =e= fiprod*mwprod*cstacid + (fshp1+fshp2)*csthpsteam - f50"cstsulfur
- fsbfw cstfeedw - fdw*cstdilutw
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PROPIEDADES CONSTANTES

Escalar |

Descripcion: Reactor y general

Nombre Valor Descripcion

hi 0.4725 | Longitud del paso de iteracion en el
convertidor 1 (ft)

h2 0.5225| Longitud del paso de iteracion en el
convertidor 2(ft)

h3 0.56 | Longitud del paso de iteracién en el
converfidor 3(ft)

H4 0.685 | Longitud del paso de iteracion en el
convertidor 4 (ft)

av120 68.357 | Area de superficie por unidad de volumen
(1/ft) del LP120

avllo 91.043 | Area de superficie por unidad de volumen
(1/ft) del LP110

Phio 0.91 | Fator de forma para el cilindro

Pr 0.83 | NUmero de Prandil

Area 1134 | Area transversal (sgft)

BD120 38.1 | Densidad de bulto (Ib/ft3) del LP120

BDI110 33.8 | Densidad de bulto (Ib/ft3) del LP110

factor] 0.002326 | Conversion de btu/lbmol a MJ/kmol

factor2 0.04191 | Conversion de btu/lb a MJ/kmol

bfrac 0.1 |Fraccién de

cpwater 0.04187 [MJ/kmol F

fctro3 4.187 | Conversién de Kal/gmol a MJ/kmol

Escalar 2

Descripcion: Propiedades fisicas

Nombre Valor Descripcion
cmv_so?2 123.77 | Volumen molar crititico (cc/gmol)
cmv_s03 126.948 | Volumen molar crititico (cc/gmol)
cmv_o?2 73.4|Volumen molar crititico [cc/gmol)
cmv_n2 89.5 | Volumen molar crititico (cc/gmol)
ct_so2 430.36 | Temperatura critica K

ct_so3 491.46 | Temperatura crifica K

ct 02 154.6 | Temperatura critica K

ct_n2 126.2 | Temperatura critica K

Viscc_so2 0.099551 | Viscosidad {Ib/ft.h)

Viscc_so3 0.116947 | Viscosidad (lb/ft.n

Viscc 02 0.059773 | Viscosidad (Ib/ft.h

Viscc_n2 0.04426 | Viscosidad (Ib/fi.h
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Escalar 3

Descripcion: Constantes de Entalpia

Nombre Valor Descripcion
H298_so2 -35701

H298_so2 -47598

H298 so2 0

H298 s02 0

bl so2 -36908 |
bl so2 -48932

bl so2 -1063.9

bl _so2 -1047

H298 s 0

bl_s 8291.3

b2 _so2 -37558

b2 so2 -50211

b2 so2 -1216

b2 so2 -923.95

b2 so2 -590.87

R 0.0083145 | Constantes de los gases MJ/kmol K
Escalar 4

Descripcion: Areas de los Intercambiadores de Calor

Nombre Valor Descripcion
Exé5area 0.32| Area Cold IP {10000 sqgft)
Exééarea 0.32 | Area Hot IP{10000 sgft)

Exé7area 0.04284 | Area SH1 {10000 sqft)

Exé8area 0.0338 | Area SH2 (10000 sqft)

Ex7larea 0.4005 | Area Economizer (10000 sqff)
BRLareg 0.2571 | Area Waste Boiler {10000 sqgfi)
CLRarea 0.2 | Area Converter Boiler( 10000 saft)
Escalar 5

Descripcion: eficiencias y pérdidas de calor

Nombre Valor Descripcion
blrloss 0.9839 | Perdida de calor en wate boiler (10e-4 MJ/s K
sqgft)
clrloss 0.28496 | Perdida de calor en converter boiler [ 10e-4
MJ/s K saft ___
exé5loss 0.2341 | Perdida de calor en cold IP(10e-4 MJ/s K sgft
exébloss 0.1809¢ | Perdida de calor en hot IP(10e-4 MJ/s K sgft
exb7loss 0.06178 | Perdida de calor en SH1 (10e-4 MJ/s K sqft
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| ex68loss 0.01406 | Perdida de calor en SH2 (10e-4 MJ/s K sqft

| ex7 1loss 0.20876 | Perdida de calor en economizer (10e-4 MJ/s K

| o sqgft

| frnloss 5.24521 | Perdida de calor en el horno(10e-4 MJ/s K sqft
Escalar 6

Descripcion: Coeficientes de costos

| Nombre Valor Descripcion

| cstsulfur 1.7 | Costo del sulfuro {/kmol)

| cstfeedw 0.00675 | Costo del agua de alimentacion (/kmol)
cstdilutw | 0.00198 | Costo del agua de dilucion(/kmol)
cstacid 0.02134 | Costo del producto(/kmol)

csthpsteam 0.103 | Costo del vapor hp(/kmol)

244




Apéndice C

TABLAS DE ENTALPIA.

Coe Cp

Descripcion: Coeficientes de Cp para gas ideal (T<1000K)
Fila: COMPI

Columna: J_Cp

No. de columnas:5

al a? a3 a4 abd
502 3.2665 53238e-3 |6.8467e-7 |-5.2810e-9 |2.55905e-12 |
503 2.5780 1455662 |-9.1764e-6 |-7.9203e-10 |1.97095e-12 |
02 3.78246 2996763 |9.8474e-6 |-9.6813e-9 |3.2437e-12 |
n2 3.5310 -12366e-4 |-50300e-7 |2.4353e-9 |-1.4088e-12 |

Coe_HI

Descripcion: Coeficientes de entalpias para gas idela(T<1000K)
Fila: COMP1

Columna: J_H2

No. de columnas:S

all al? al3 al4 als
502 3.2665 5.3238e-3 6.8467e-7 -5.2810e-9 | 2.55905e-12 |
503 2.5780 1.4556e-2 -9.1764e-6 |-7.9203e-10 |1.97095e-12 |
o2 3.78246 -2.9967e-3 | 9.8474e-6 -9.6813e-9 |3.2437e-12 1‘
nz2 3.5310 -1.2366e-4 [-5.0300e-7 |2.4353e-9 -1.4088e-12

Coe _HZ2

Descripcion: Coeficientes de entalpia para gas ideal(T<1000K)
Fila: COMP1

Columna: J_H2

No. de columnas:5

all al? al3 al4d als
502 5.2451 1.9704e-3 -8.0376e-7 [1.5150e-10 |1.0558e-14
s03 7.0757 3.1763e-3 -1.3536e-6 |2.5631e-10 |-1.7936e-14
02 3.6610 6.5637e-4 -1.4115e-7 |[2.0580e-11 |-1.2991e-15 |
n2 2.9526 1.3969-3 -4.9263e-7 |7.8601e-11 |-4.60755e-
15
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Coe_HS

Descripcion: Coeficientes de entalpia para el sulfuro(T>1000K)

Fila: COMP1
Columna: J_H2
No. de columnas:5

all al? al3 al4 als
502 5.2451 1.9704e-3 -8.0376e-7 1.5150 e-10 | 1.0558e-14
503 7.0757 3.1763e-3 -1.3536e-6 [2.5631e-10 |-1.7936e-14
02 3.6610 6.5637e-4 -1.4115e-7 |2.0580e-11 [-1.2991e-15
n2 2.9526 1.3969-3 -4.9263e-7 |7.8601e-11 |-4.60755e-
15
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