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Introducciéon

1. Introduccion

1.1. Antecedentes

El aceite de soya epoxidado (ESBO, del inglés Epoxidized SoyBean
Oil), es utilizado principalmente para plastificar y estabilizar la resina
de poli-(cloruro de vinilo) (PVC). La funcién estabilizadora del ESBO
consiste en darle resistencia a la resina de PVC contra los efectos de
degradaciéon ante el calor y la luz, mientras que la funcién
plastificante consiste en hacer flexible al PVC agregado en pequeiias
cantidades (alrededor del 5% en peso), ya que de otro modo éste seria
un plastico rigido. En combinacioén, estas dos propiedades mejoran el
desempeiio del PVC en los procesos de extrusion, inyeccién y
recubrimientos horneados.

Resinas y Materiales, S.A. de C.V. (RYMSAY)}, es considerada una
empresa lider en México en la produccién del aceite de soya
epoxidado bajo la marca registrada de PANTOPOX, utilizando en su
produccién el proceso de epoxidacion por lotes con acido perférmico
formado in situ. Ademas del ESBO, RYMSA produce una gran
variedad de plastificantes primarios, poliméricos y polioles.

El incremento en el consumo de PVC (16% de promedio anual de
incremento entre 1995 y 1998)2 ha provocado paralelamente un
aumento en la demanda del aceite de soya epoxidado, existiendo por
lo tanto el riesgo de que la parte del mercado nacional no abastecido
sca tomado por productores extranjeros.

Actualmente en RYMSA todo el proceso de produccion se opera en
forma manual, con la minima instrumentacién requerida para
funcionar y a pesar de haber logrado buenos resultados con este
método de control, a lo largo del tiempo se han detectado varias
oportunidades de mejora.
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Para poder posicionarse como lider absoluto en la produccion de
ESBO, RYMSA requiere:

1.2. Objetivo

Calidad constante, que permita vender el producto a un mejor
precio y poder dar una garantia a sus clientes de que siempre
obtendran un producto con las mas alta calidad y dentro las
especificaciones del mercado.

Produccién constante, sin tiempos muertos, que permita el
maximo aprovechamiento de los equipos y recursos de la
empresa, produciendo el méaximo posible dentro de la
capacidad de los reactores instalados. Esto darfa como
resultado inmediato un aumento en el volumen de produccion
de la empresa.

Seguridad en la produccion, que garantice la continuidad en la
operacién de la planta sin afectar a los operarios, a los equipos
e instalaciones de la planta, ni a la comunidad cercana.

Este trabajo de tesis tiene como objetivo presentar un estudio que
permita determinar las ventajas y desventajas de una alternativa a la
operacién manual del proceso de produccion del aceite de soya
epoxidado: el control automatico con un proceso bien instrumentado.
En particular, se pretenden mostrar las mejoras que se pueden lograr
en las areas de seguridad, calidad y volumen de produccién
mediante la implementacion de las tecnologias de control automatico
de procesos e instrumentacion industrial.

1.3. Metas

Realizar modelos dinamicos de los aspectos quimicos y
térmicos relevantes del proceso de producciéon RYMSA para el
ESBO

Disefiar el sistema de instrumentacién y control automatico
para el proceso RYMSA de produccién del ESBO :

Simular el sistema de automatizacién y control automatico
para determinar cuantitativa y/o cualitativamente la
magnitud del beneficio en las areas de seguridad, calidad y
volumen de produccion.
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1.4. Alcance del trabajo

Existen otras formas de mejorar u optimizar este proceso
analizandolo desde otros enfoques, los cuales no seran tratados en
este trabajo. La ciencia quimica puede aportar mejoras a través de
nuevos © mejores catalizadores y solventes’, mientras que la
ingenierfa quimica puede proponer nuevos procesos como el proceso
continuo?, sin embargo el presente trabajo trata las mejoras y
optimizaciones que se pueden realizar desde el punto de vista de la
instrumentacion y control automético.

En concreto, el alcance de la presente tesis se circunscribe a la
instrumentacion y automatizacién del actual proceso de epoxidacion
del aceite de soya tal como se lleva a cabo en la unidad de produccién
de RYMSA

Referencias:

1 www.rymsa.com.mx (pagina web de RYMSA).

2 ANIQ, Anuario Estadistico de la Industria Quimica Mexicana, 1999.

3 Robledo Pérez, Juan Manuel, “Optimizacién de los diferentes tipos de epoxidacion de compuestos
cicloalifdticos y de 4cidos grasos no saturados”, Tesis de Maestrfa, Divisién de Estudios de
Postgrado e Investigacion, Instituto Tecnolégico de Ciudad Madero, México, 2000.

4 Pérez Lara, Luis Fernando, “Disefio de un reactor continuo para produccién de aceite epoxidado
de soya por el método in situ”, Tesis de licenciatura, Facultad de Quimica, UNAM, México, 2001.
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2. Marco Teorico

En este capitulo, en la primera seccion, se describe al aceite de soya
epoxidado, las entidades quimicas involucradas en su proceso de
produccién, la reaccion de epoxidacion y su  implementacién
industrial. En la segunda seccién, se tratan los aspectos relativos al
control de procesos y algunas guias metodologicas, finalizando con
una seccion sobre fundamentos de cinética quimica y otra sobre
algunos métodos numéricos y algoritmos ttiles en la simulacién y
control de procesos.

2.1. Aceite de soya epoxidado: descripciéon y procesos

El aceite de soya epoxidado es basicamente un aceite vegetal en cuyas
moléculas se han formado varios grupos oxiranos, mediante la
reaccion de los dobles enlaces entre &tomos de carbono presentes en
los dcidos grasos del aceite con un agente donador de oxigeno activo.

2.1.1. Aceites vegetales'

Los aceites vegetales son mezclas liquidas de compuestos qufmicos
orgénicos conocidos como glicéridos. Un aceite vegetal normalmente
estd formado en un 97% de triglicéridos, hasta 3% de diglicéridos y
hasta un 1% de monoglicéridos. Los tri-, di- y mono-glicéridos
consisten en 1 mol de glicerol (un alcohol) esterificados con 3 mol, 2
mol y 1 mol de 4cido graso respectivamente.

TESIS C 4
FALLA DP O GE\I
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‘r Acido graso

~—| Acido graso

L i | I

Glicerol

_L Acido graso

|

Figura 1. Esquema simplificado de un triglicérido

Un acido graso es un compuesto organico formado por una cadena
abierta de carbono saturada o insaturada (sin o con dobles enlaces
entre sus atomos de carbono), terminado en el grupo carboxilo,

COOH.
z
H—C—O0—H R e P Tl N
H—C—O~—H acido graso seturado (&cido estearico)
H—C—0—H o T
| e . Do - T
glicerol “ 7.2 acldo graso poli-insaturado (acido linolénico) -

Figura 2. Estructura quimica del glicerol y los dcidos gfasos sam;édos e insaturados

Los 4cidos grasos que componen los -aceites ' vegetales tienen
normalmente un niimero par de carbonos que van desde el C4 hasta
el C24.

2.1.2. Aceite de soya

El aceite de soya es un aceite vegetal compuesto principalmente por
triglicéridos de 4cidos palmitico, oleico, linoleico y linolénico.
Ademas de estos, en el aceite de soya estan presentes los siguientes
acidos grasos:
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Cc

12

Tabla 1. Acidos grasos saturados presentes en el aceite de soya

Nombre comun

Acido laurico

Nombre Sistematico

Acido dodecanoico

Formula

CH,(CH,)1,COO0H

14

Acido miristico

Acido tetradecanoico

CH3(CH;),,COOH

16

Acido paimitico

Acido hexadecanoico

CH;3(CH;)1.CO0OH

18

Acido estearico

Acido octadecanoico

CH,(CH,);sCO0H

20

Acido araquidico

Acido icosanoico

CH3{(CH2),sCOOH

22

Acido docosanoico

CH3(CH;),0COOH

368

Tabla 2. Acidos grasos insaturados presentes en el aceite de soya

Nombre Sistematico

Formuta

14:1 Acido cis-9-tetradecencico CHy{(CH,;);CH=CH(CH;);COOH 226
16:1 Acido Acido cis-9-hexadecencico CH3(CH,)sCH=CH(CH,);COOH 254
Palmitoleico
18:1 Acido oleico Acido cis-9-octadecenoico CH;(CH,);CH=CH(CH,);COOH 282
18:2 | Acido linoleico Acido cis, ¢is-9,12- CH3(CH;)eCH=CHCH,CH= 280
octadecadienoico CH(CH;),COOH
18:3 Acido Acido cis, cis, €is-9,12,15- CH3CH,CH=CHCH,CH= 278
linolénico octadecatrienoico CHCH,CH=CH(CH;};COOH
20:1 Acido cis-8-icosenoico CH;(CH;)eCH=CH(CH,);COOH 310

Estos acidos grasos se encuentran en la siguiente proporcién en el

aceite de

soya:

Tabla 3. Porcentaje de dcidos grasos presentes en el aceite de soya

Saturados Rango (%) No saturados Rango (%)
c12 o] Enoico C14 0
c14 <0.5 Enoico C16 < 0.05
[o5]] 8-12 Engico C18 18-25
c18 3-5 Dienoico C18
c20 <0.5 Trienoico C18 6-11
Cc22 <0.05 Enoico C20 <05
Propiedades

El aceite de soya es un liquido acecitoso comestible de color claro y
brillante. No es toxico ni corrosivo, pero si inflamable.

PP
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Marco Teo6rico

La caracteristica fundamental del aceite de soya que lo hace util para
producir un epéxido es la cantidad de dobles enlaces entre atomos de
carbono por molécula. El aceite de soya, por ser un producto natural,
presenta una cierta variabilidad a sus propiedades de acuerdo al
origen del mismo y por ello se deben determinar en cada lote las
propiedades iniciales de la carga de aceite mediante procedimientos
normalizados de laboratorio.

El indice de yodos (1Y) es una medida cuantitativa del numero de
dobles enlaces epoxidables en un aceite y se expresa en cg de yodo
por cada g de muestra. La medicion se basa en la siguiente reaccion:

11
— ~L i
/C C\ + I —_— /C— C\

Si se determina la cantidad de yodo que reacciona con los dobles
enlaces (DE), multiplicando este valor por la masa molecular del
aceite y dividiéndolo entre la masa molecular del yodo (253.8 g/ mol)
por 100 (cg/g), se obtiene el nimero de dobles enlaces por molécula
de aceite. Esto da lugar a la siguiente formula:

_ 1IY-MM _ aceite

DE
25380

[DE/ mol aceite] e ec 21

A partir de este valor se puede obtener otro parametro de
importancia, el indice de oxirano tedrico. El indice de oxirano (10) es
el porcentaje de oxigeno en forma de grupo oxirano en la molécula,
por lo que el 10O tedrico es el maximo 10 que se puede lograr en el
caso de que todos los DE en las moléculas de aceite de soya se
epoxiden formando oxiranos.

DE*16
[Oeor = 1 wec. 2.
o = ¥iM _accitc + DE*16 ~ 00 ec.2.2
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Sustituyendo la ecuacion 1 en 2 y simplificando se obtiene el indice
de oxirano teérico en términos del indice de yodos:

1Y

— Y 100
158625+ 1Y ©

1Oor = ... ecuacion 3

Las principales propiedades fisicoquimicas de interés se enlistan a
continuacion:

Tabla 4. Propiedades fisicoquimicas del aceite de soya refinado

Masa molecular [g/mol]

872 (promedio)

Densidad @15°C [kg/m?]

923 (tipico)
rango: 922-934

Calor especifico [k]/ kg K]

2.000 a 60°C
2.060 a 80.4 °C

Conductividad térmica {(W/m K]

0.181 - 0.00025 T
(Ten Q)

Viscosidad [mPa s}

68 a 20°C,
47 a 30°C
35 a 40°C
26 a 50°C

Dobles enlaces por mol [1/mol]

4.5

Indice de yodos [cg 12/100 g aceite]

131 (tipico)
rango: 125-135

Valor de saponificacién

188-195

dice de oxira eori o en peso
Ind de oxirano tedrico [% en pes

7.628 (tipico)

Solubilidad

insoluble en agua

Material(es) de construccion
recomendado(s) para su manejo

Acero Inoxidable
Aluminio

2.1.3. Aceite de soya epoxidado?

El ESBO debe su valor comercial al contenido de oxigeno activo, en
forma de grupos epoxi 6 anillo oxirano, el cual da al producto su
cualidad de plastificante y estabilizador para la resina de PVC, por lo
que la calidad del producto se mide de acuerdo al indice de oxirano.
Tiene la ventaja adicional de ser un producto de alta calidad y baja
toxicidad, ya que a diferencia de la mayoria de los epoéxidos

ThSIS CON
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orgéanicos, no es carcinogénico ni mutagénico.- A" continuacién :se
muestra al grupo quimico funcional en cuestién:

Q

/N
—~Cc-C—
s \

Figura 3. Grupo epoxi, también llamado anillo oxirano

Las propicdades y especificaciones del ESBO se enlistan a
continuacion:

Tabla 5. Propiedades del ESBO

Propiedades Valor

Numero CAS
8013-07-8

Apariencia
Liquido aceitoso incoloro o
amarillo palido

Masa molecular
933 (promedio)

Punto de fusién |-15°C
Densidad relativa|0.994 tipico (rango de 0.982 a
1.002)
Indice de saponificacion | 180 (mg KOH/g)
Temperatura de ignicién [430 °C
Solubilidad | Insoluble en agua y miscible en
tolueno y benceno.

Tabla 6. Especificaciones del ESBO

Especificacion Referencia Valor tipico  Referencia Tipico

internacional comercial Pantopox

Indice de oxirano (% en peso) 6.8% MIN 6.9 6.5 MIN
Indice de yodos (cg de 6 MAX 3 1.8 MAX
yodo/ g aceite)
Indice de acidez (mg KOH /¢) 0.5 MAX 0.3 0.8 MAX 0.6
Viscosidad (cps) 600 MAX 450 340 - 480 360
Color APHA 125 MAX 250 MAX
Humedad y volatiles (0.1% MAX
Punto de flama 300 °C MAX
1 AT gt
i ALY LAY 9
b R e O R
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2.1.4. Epoxidacion®

En su forma mas genérica, el proceso de epoxidacién consiste en la
adicién de un atomo de oxigeno a los dobles enlaces de un
compuesto orgédnico para formar un epéxido, también llamado grupo
epoxi u anillo oxirano, mediante un agente donador de oxigeno
activo, de acuerdo a la siguiente reaccion:

Cc=C + 12 O —— \C/_\c/
v / \

Figura 4. Reaccién de epoxidacién genérica
Agentes donadores de oxigeno

Los agentes donadores de oxigeno activo mas utilizados en procesos
industriales para la epoxidacién de aceites vegetales son los peracidos
o acidos peroxicarboxilicos, cuya forma general es R-COOOH. Los
4cidos peroxicarboxilicos tienen una gran variedad de aplicaciones en
la industria quimica debido a su gran potencial oxidante. Debido a su
inestabilidad varios peracidos son generados in situ. Entre todos los
peracidos existentes, los mas usados son el 4acido peracético 6
peroxiacético, donde R = CHj, el cual esta disponible comercialmente
en EU.A,, y el 4cido perférmico ¢ peroxiférmico, donde R = H, el
cual se produce normalmente in situ. El proceso que utiliza el &cido
perférmico in situ incluye un 60 a 70% del mercado a nivel mundial.

O, O,
VRN AN
H—C H CHz3—C H
\ \
o—O0 o—0
Acido perférmico Acido peracético

Figura 5. Perdcidos orgdnicos comunes en la epoxidacién de aceites vegetales

Los peracidos se forman por la reaccién de peréxido de hidrégeno
con un 4cido carboxflico. Para acelerar la reaccién de &cidos
carboxilicos débiles se agregan pequefias cantidades de &acidos
minerales fuertes como el sulfurico.

TSSO 10
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Acido perférmico®

El 4cido perférmico es un compuesto muy inestable, y si se encuentra
puro o muy concentrado es explosivo. Es infinitamente soluble en
agua y tiene un olor penetrante y desagradable. Entre todos los
peréxidos orgéanicos, es el compuesto con mayor potencial oxidante,
formando acido férmico con la liberacion de oxigeno activo.

El acido perférmico se forma in situ a través de la reaccion del dcido
férmico con peréxido de hidrégeno. La reaccion general se presenta a
continuacioén.

HCOOOH + H20

HCOOH +  H202

Acido . Peroxido de - Acido - Agua
férmico Hidrégeno. . - perférmico -

Figura 6. Reacciyér‘\, de formécién del acido perférmico

Acido 't;éir'm‘lcOf -

El 4cido férmico es el 4cido carboxilico utilizado en la mayoria de los
procesos in situ. También llamado acido metanoico (HCO:2H), es el
mas simple de los 4cidos carboxilicos, un liquido incoloro de olor
penctrante, muy corrosivo y volatil.

En cuanto a seguridad se debe destacar que el 4cido férmico es el
4cido orgénico mas fuerte que existe, sus vapores irritan las
membranas mucosas y su contacto produce ampollas en la piel, por

lo cual se debe evitar cualquier inhalacién, ingestién o contacto
directo.

Es una sustancia combustible, por lo cual no debe exponerse a una

flama directa. Por encima de los 69 °C puede formar mezclas
explosivas.

11
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Tabla 7. Propiedades fisicoquimicas del dcido férmico

Propiedad (unidades) Valor
Nuamero CAS 64-18-6
Masa molecular 46
Densidad a 15°C (kgg/m?) 1200
Calor especifico (k]/kg K) 2.2
Punto de congelacion (°C) 8
Punto de ebullicion ("C) 101
Presion de vapor a 20°C (kPa) | 4.6
Densidad del vapor relativa al aire 1.6
Punto de flama ("C) 69
Temperatura de autoignicion ('C) 520
Limite explosivo (% vol en aire) 18-51
Material de construccion recomendado | Acero Inox.

Peréxido de hidrégeno®

El peréxido de hidrégeno (Hz0:) es un liquido incoloro producido
como una solucién acuosa en varias concentraciones. Las soluciones
con una concentracién superior al 8% son corrosivas para la piel.
Comercialmente se vende al 35, 50, 70 y 90 por ciento, con pequeiias
cantidades de estabilizadores (sales de estafio y fosfatos) para reducir
al maximo la descomposicion.

El peroxido de hidrégeno se descompone exotérmicamente
(liberando alrededor de 100 kj/mol) en agua y oxigeno cuando se le
calienta o en presencia varios compuestos como sales metalicas de
hierro, cobre, manganeso, niquel y cromo. Ademas reacciona con
compuestos  organicos formando peréxidos. El ritmo de
descomposicion del peroxido de hidrégeno se duplica con cada 10°C
de aumento en la temperatura. A 20°C se pueden producir
intoxicaciones por el vapor producido, produce quemaduras en la
picl al contacto, no debe ingerirse.

TESIS NN
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Tabla 8. Propiedades del peréxido de hidrogeno al 70% en agua

Masa molecular (kg/kmol) 34

Densidad relativa 13
Calor especifico (K] / kg K) a 60°C 2.62
Punto de ebullicion ("C) 125
Punto de congelacion (°C) -39
Presion de vapor a 20°C 0.1 kPa
Densidad del vapor relativa al aire 1

Solubilidad

Soluble completamente en agua

Material de construccion
recomendado

Contenedores recubiertos con
vidrio (glass-lined), o bien
aluminio de alta pureza (99.6%)

2.1.5. Reaccién de epoxidacion’

La reaccién de epoxidacién mediante peracidos, conocida como

reaccién de Prelizhaev, se muestra a continuacién:

o S 0 o]
R—C H - oC== —C— + R—C,
X v Ze=C c N
N i i o—H
peracido doble enlace oxirano é?ld"
Figﬁra 7. Rea&ién de Prelizhaev
El mecanismo de reaccxén aceptado, el cual fue propuesto por P. D.
Bartlett, incluye un'estado de trans:cxén blcfclxco'
\ / H---.0 \:/ "H~.'.‘°' L i \C/ H—o
c / ST . - ] ~o0 é
RN éo N cl o0&\
/N 9w /N %R /N R
reactantes " estado de transicion productos

Figura 8. Mecanismo de reaccion para la reaccion de epoxidacion
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El proceso de epoxidacion del aceite de soya puede resumirse a
través de la siguiente ecuacion: e

o
HCOOH
H20; + Se=c{ — . \c' A +  Ho
Acido
Peroxido de Doble enlace presente formico . Anillo oxirano en Agua
Hidrégeno ., _enlos acidos grasos los &cidos grasos
insaturados del aceite de soya del aceite de soya

Figura 9. Reaccién simplificada de epoxidacién del aceite de soya

En realidad, esta reaccién se lleva a cabo en dos partes, a través de la
formaciéon del acido perférmico, que es el compuesto que

transporta” el atomo de oxfgeno del peréxido de hidrégeno al doble
enlace de la molécula de aceite de soya para formar el anillo oxirano.
Al liberar un &tomo de oxigeno, el peréxido de hidrogeno es
transformado en agua.

HCOOH +  H20; HCOOOH + H0

Acido Peroéxido de Acido Agua
férmico Hidrégeno performico
~ -~ ~ /o\ —~ .
HCOOOH + /C=C\ _— _C—C_ + HCOOH
Acido Acido
periérmico Doble enlace Anillo oxirano formico

Figura 10. Reaccién de epoxidacién del aceite de soya desarrollada

La epoxidacién es una reaccion de segundo orden y muy exotérmica
(alrededor de 250 kj/mol), por lo cual se debe tener un gran cuidado
para asegurar una operacién segura. La seguridad es especialmente
critica cuando se tienen altas velocidades de epoxidacién.

\.r.‘.:' = 14
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Reacciones secundarias®

La reacciéon de epoxidacién es reversible y hay un potencial
considerable de reacciones secundarias, por lo que es importante
llevar a cabo la epoxidacion a la menor temperatura y en el menor
tiempo posible de acuerdo con el grado desecado de epoxidacion.
Como referencia se sabe que el dcido oleico epoxidado tiene un ritmo
de apertura de anillo oxirano de 1% en 1 hora a 25°C y del 100% en 1
a 4 horas a una temperatura de 65 a 100"C. La reaccion de apertura
del anillo oxirano se muestra a continuacion:

(o) o H

U H* i
R—Cl:—C—R —_— R-—C—CIZ—R

H H H

Figura 11. Reaccién de apertura de anillo oxirano
Las siguientes reacciones destruyen el anillo oxirano y pueden ocurrir
en el proceso, sin embargo el tipo y cantidad de subproductos es
diffcil de determinar: ‘

Q e H=-0 ©OCCH;
R-C-C—R 4+ CHGOOH ——= R-C-C-R
HH H H
o H H-0 oH
R-G-G-R . WO ——=  R-GG-R.
HOH HoH
) e H— (|) ©OOCCH,
’
R-C-C—R +  CHjCO00H ———+ R-C-C-R
CHOH : _H
11—0 " OOH
N H* 1
R-C-C—R + Hz02 _— R-C-C-R
H H H H

Figura 12. Reacciones secundarias durante el proceso de epoxidacién

. Para minimizar la apertura del anillo oxirano y la formacién de
subproductos se recomienda utilizar entre un 25 y 50% de los
requerimientos estequiométricos de acido férmico, y el uso de

15
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solventes inertes y 4lcalis en un porcentaje menor al 5% del acido
férmico. - : : s :

2.1.6. Procesos de produccién para el ESBO®

Los procesos industriales para producir el aceite de soya epoxidado
se pueden clasificar de varias maneras:

* Procesos preformados 6 in situ, segin se utilice perdcido
producido previamente en otro proceso o se forme en el mismo
lugar donde se lleva a cabo la epoxidacion

Procesos con dcido perférmico 6 con dcido peracético

Procesos con o sin catalizador

Procesos con o sin solventes

Proceso continuo o por lotes

El proceso instalado en RYMSA corresponde a un proceso por lotes
con acido perférmico formado in sity, sin catalizador y sin solvente.

En la practica la epoxidacion del aceite de soya se lleva a cabo
disolviendo el acido férmico en el aceite de soya y agregando poco a
poco el peroxido de hidrégeno. Conforme los reactantes se mezclan,
el peréxido de hidrégeno y el acido férmico reaccionan para formar el
4cido performico.

Para prevenir una reaccion exotérmica sin control y para optimizar la
epoxidacion, el peréxido de hidrégeno se agrega incrementalmente
con agitacion, y la temperatura de reaccion se mantiene entre 50 y 65
°C durante 10 a 40 minutos por adicion de peréxido. Como resultado,
s6lo se forman pequefias cantidades de dcido perférmico en la
presencia de los dobles enlaces epoxidables del aceite de soya. El
acido perférmico reacciona con algun doble enlace de la molécula del
aceite de soya y de esta manera es rapidamente utilizado, lo cual
previene que se acumulen cantidades detonables de acido
perférmico.

El proceso ocurre en dos fases: una fase acuosa compuesta de agua,
acido férmico y perférmico, y la otra aceitosa, compuesta por el aceite
de soya y el epoxidado, entre las cuales se forma una emulsién
debido a la agitacion,

16
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Cuando el indice de yodo de la mezcla reactante se reduce a un nivel
deseado, la reaccién se para y la fase aceitosa (el aceite de soya
epoxidado) es separado de la capa acuosa. La capa acuosa contiene
una mezcla de acido organico asi como algo de peroéxido, el cual
puede reciclarse en el siguiente lote como parte de la carga. En la
capa de epoxidado, el dcido es neutralizado por una base débil y el
peroxido residual se descompone. El compuesto epoxidado es
entonces lavado y transferido a un contenedor en donde el agua y
otros residuos son removidos.

A continuacién se describe un proceso industrial de epoxidacion
tipico:

1. Se prepara en el reactor una mezcla de 400 partes de aceite de
soya refinado {(con indice de yodos de 135, es decir, 4.68
insaturaciones por mol), 100 partes de heptano de grado comercial
(solvente) y 42 partes de 4cido acético con 99.7% de pureza (lo
cual corresponde a 033 mol de acido acético por mol de
insaturacion del aceite de soya).

2. Secalienta la mezcla a 56-57 °C con agitacion

3. Se prepara una mezcla de 2.25 partes de acido sulfurico
concentrado (96.5%) y 113.9 partes de peréxido de hidrégeno al
70% en peso en agua (lo cual corresponde a 1.1 mol de peréxido
por mol de insaturacion en el aceite de soya).

4. Se agrega lentamente la mezcla de peréxido y acido sulfurico a la
mezcla de accite con velocidad constante durante 1 h con
agitacion. La temperatura se mantienc a 56-57 °C con
enfriamiento.

5. La reaccién se detiene después de 11.5 h, cuando el indice de
yodos ha bajado a un valor menor a 6.

6. Una vez terminada la agitacién, la fase acuosa se separa y es
retirada.

7. Se agrega hidroxido de calcio, Ca(OH)2, (0.4 partes) a la fase
aceitosa para neutralizar el 4cido sulfiirico (los residuos acidos
perjudican el color y funcién de los plastificantes ep6xicos).

8. Se elimina el agua de la fase aceitosa a una presi6n de 0.3-0.4 kPa
a 107 °C.

9. Seenfria y filtra el aceite epoxidado.

17
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Equipo utilizado

Para la epoxidacion se utilizan reactores de acero inoxidable
enchaquetados, equipados con agitador, serpentines de enfriamiento,
venteo, disco de ruptura, linea de muestreo, termémetro directo y con
registrador, lineas de alimentacién y agujero pasa-hombres. Ademas
es conveniente que el reactor esté equipado con un sistema
automatico para inundar el reactor con agua en caso de emergencia.

Materiales de construccién

Idealmente se utilizan contencdores con recubrimiento vitrificado
para contener el peréxido de hidrogeno, sin embargo por cuestiones
econémicas se opta normalmente por contenedores de aluminio de
alta pureza (99.6%) para evitar la descomposicion del mismo. Para los
reactores de epoxidacion y demas recipientes de mezcla se deben
utilizar los de acero inoxidable (tipos 304 y 316). Las lineas, bombas,
vélvulas, accesorios, recipientes y reactores deben ser de estos
materiales y ser pasivados con é&cido férmico y peroxido de
hidrégeno antes de utilizarse para la reaccién de epoxidacion.

2.1.7. Descripcion de los principales procesos
industriales de epoxidacién'®

A continuacién se detallan los aspectos mas relevantes de procesos
industriales de epoxidacién con las variantes y mejoras que diversas
compafifas han introducido a los mismos.

Proceso con acido sulftrico (Archer-Daniels-Midland Company):

1. Se agrega 20% del requerimiento total de peréxido de hidrégeno
(al 50%) al aceite de soya y se calienta la mezcla hasta 50°C.

2. Se agrega una solucion de dcido acético con cantidades cataliticas
de Aacido sulftrico por un periodo de 4 horas con adicion separada
y simultanea del resto de peréxido de hidrogeno.

3. Ellote se mantiene entre 50 y 60°C por cerca de 13 horas.

4. Se detiene la agitacion y se separan las fases acuosa y aceitosa. La
fase acuosa, que contiene entre 5 y 6% de oxigeno activo sin
utilizar, 25 a 30% de acido acético y 1 a 2% de acido sulfdrico, se
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utiliza para epoxidar parcialmente una nueva carga de aceite de
soya. Al hacer esto, la fasc acuosa es separada del aceite de soya
parcialmente epoxidado (con cerca de 18% de avance), y los
peréxidos y el acido acético son neutralizados y desechados.
Entonces el aceite parcialmente epoxidado es tratado con solucién
fresca de acido acético y perédxido de hidrogeno. Esta innovacién
contribuye a la eficiencia y economia de ia reaccion.

La fase aceitosa que contiene al producto epoxidado es refinado y
deshidratado.

Proceso con acido sulfurico y solvente (FMC Corporation):

Se carga una tonelada de aceite de soya al reactor.

Se calienta el aceite con vapor aplicado por la chaqueta del reactor
y se agregan 180 kg de hexano como solvente.

Se agregan 145 kg de 4cido acético y luego 361 kg de acido
sulfurico al 50%.

Cuando la temperatura alcanza los 50°C se deja de inyectar vapor
a la chaqueta del reactor y se mete enfriamiento a los serpentines
y se inicia la adici6n controlada de per6xido de hidrégeno.

Se agregan cerca de 347 kg de peréxido de hidrégeno al 50% en un
periodo de 2 horas a 50-60°C.

Este rango de temperaturas se mantiene hasta que el peréxido de
hidrégeno haya sido consumido.

Cuando se termina la reaccion, la fase aceitosa es lavada con agua
y bombeada a una columna de vacio para remover el agua y el
solvente.

Proceso con resina (DuPont):

1.

Se carga el aceite al reactor con 12% de resina de poli-(sulfonato
acido de estireno) como catalizador y 0.55 mol de acido acético
por cada mol equivalente de doble enlace.

Se agrega lentamente el peréxido de hidrégeno (1.1 mol por cada
mol equivalente de doble enlace) de manera que no se exceda la
temperatura de reaccion de 60°C.

Se mantiene el medio reactante a 60°C por un periodo cercano a 4
horas. .
Se separa el medio reactante de la resina por medio de filtracién o
decantacion. El catalizador de resina se mantiene en el reactor
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para corridas posteriores. En este caso -el catalizador puede
reutilizarse hasta 8 veces.

Con este proceso se obtienen los valores maximos de indice de
oxirano, muy baja formacién de subproductos, bajas temperaturas
de reaccién (60°C), tiempos de reaccién cortos y practicamente
una completa eliminacién de las insaturaciones.

Proceso con resina minima:

1.

2.

Se utiliza 2% de resina de poli-(sulfonato acido de estireno) en
lugar de 12% en peso del aceite de soya.

La temperatura de reaccion es de 75 a 80°C y el tiempo de reaccion
de 7 a 8 horas para compensar la pérdida de srea superficial de
catalizador.

La eficiencia de este proceso es similar a los procesos con dcido
sulfuarico.

2.1.8. Algunos resultados de trabajos previos sobre el
proceso de epoxidacién del aceite de soya

De la tesis de Robledo Pérez!' (2000) se pueden destacar los
siguientes puntos:

La reaccién de epoxidacién del aceite de soya es “muy
exotérmica” y que “requiere de un sistema de enfriamiento para
controlarla, en ausencia de dicho sistema la temperatura sube sin
control generando vapores que al combinarse con aire forman
mezclas explosivas”.

La principal desventaja del proceso in situ es “el agua producida
como subproducto de la formacion del peracido, la cual inhibe la
reaccion de epoxidacién e incluso ataca al grupo epoxico
generando glicoles”.

En los acidos grasos de aceite de soya, un doble enlace junto a un
doble enlace epoxidado resulta muy dificil de epoxidar, por lo
cual siempre habra un indice de yodo residual al final del proceso.
Mientras menor sea la relacion molar entre el 4cido férmico y las
insaturaciones, mayor sera el tiempo de reaccién; sin embargo,
también aumenta el indice de oxirano final obtenido. Esto
significa que una reaccién secundaria importante es la de
formacion de hidroxiésteres a partir del aceite de soya epoxidado

20



Marco Teérico

y el acido férmico. El rango 6ptimo de dicha relacién estd entre
0.12 y 0.15 moles de acido férmico por mol de insaturacion.

e El uso de catalizadores 4cidos débiles incrementa notablemente el
rendimiento del oxirano.

e Como trabajo futuro propone “implementar un mejor sistema de
enfriamiento en el proceso industrial”.

De la tesis de Pérez Lara!2 (2001) destacan los siguientes puntos:

e La cinética de la reaccién de epoxidacién se comporta segiin un
modelo cuadréatico respecto a los dobles enlaces.

e La reaccion se lleva a cabo en dos fases por lo cual los fendmenos
de difusién son importantes en la cinética de la reaccion.

e La cinética global obtenida es del tipo r = k [CPE]2,

2.2. Control de Procesos Quimicos

La operaciéon y control de los procesos quimicos!? sencillos ha sido
tradicionalmente manual: en la actualidad existe una gran cantidad
de procesos en los cuales se utilizan indicadores y registradores que
presentan las medidas basicas de temperatura, presién, nivel y flujos,
en donde el operador observa las medidas y ajusta las valvulas segun
sea necesario para lograr los resultados deseados.

Sin embargo, los procesos mas complejos y los requerimientos de bajo
costo, alta confiabilidad, mayor seguridad y calidad constante, entre
otras causas, han hecho poco practica la regulacién manual de los
mismos y para esto han sido creados diversos equipos electrénicos,
reguladores automaéticos, controles computarizados, sistemas de
monitoreo analftico avanzado y conceptos avanzados de control.

La mayoria de los procesos se disefian para operar en ciertas
condiciones que se consideran constantes, ya que esto simplifica el
estudio inicial de los procesos y tener una base para establecer los
tamarios de equipos apropiados y determinar las mejores condiciones
constantes de operacién. Sin embargo, en la practica no existen
procesos que operen en estado estacionario (donde todas las
derivadas respecto al tiempo valen cero), debido a que practicamente
todas las variables externas cambian. Por lo tanto, el disefio de un
proceso debe incluir sistemas que respondan a las perturbaciones
externas y mantengan la operacién del proceso en una regién segura
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que: dé' como- resultado - productos de ‘alta. calidad: en. forma
econémicamente rentable!4.

2,2.1. Objetivos de control'®

Para lograr una operaciéon segura y rentable en una planta de
procesos existen tres elementos criticos: ; :

1. Disefio del equipo
2. Condiciones de operacion
3. Control de procesos

Dentro de este esquema, el papel del control de procesos es enfocarse
a lograr los siguientes 7 objetivos generales:

1. Seguridad: Lo mds importante en un proceso quimico es que este
pueda realizarse sin afectar la seguridad de las personas dentro o
alrededor de la planta. La meta de un buen sistema de control de
procesos es lograr que el trabajar dentro de una planta industrial
sea menos riesgoso que cualquier otra actividad en la vida de una
persona. Las plantas estdn disefiadas para operar de manera
segura a ciertas presiones y temperaturas, por lo que una mala
operacién puede causar fallas en los equipos y la liberacién de
materiales potencialmente peligrosos. Las estrategias de control
de procesos contribuyen a la seguridad global de la planta al
mantener las variables clave cerca de sus valores deseados, las
cuales son automatizadas para asegurar una implementacién
rapida y completa. Ademas la seguridad de la planta depende de
su capacidad para responder apropiadamente a incidentes
mayores, como fallas de equipo y el que las variables salgan de
sus limites aceptables. Por esto es necesaria una capa adicional de
control: el sistema de emergencia, en donde se desvia el flujo de
material de manera segura o se detiene el proceso cuando ocurren
condiciones inaceptables.

2. Proteccién ambiental: Este objetivo es principalmente cuestion de
disefio de procesos: el proceso debe tener la capacidad de
convertir los compuestos potencialmente toxicos a materiales
benignos. El sistema de control debe contribuir a la operacién
apropiada de estas unidades, para tener bajas concentraciones de
cfluentes. Los sistemnas de control ademéas pueden desviar los
efluentes a recipientes de contencién cuando ocurra alguna
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contingencia, y asf el material . puede ser procesado
posteriormente una vez que se ha reestablecido la operacion
normal.

Proteccion del equipo: Muchos de los equipos de una planta son
caros y dificiles de reemplazar sin demoras costosas. Por lo tanto,
deben mantenerse las condiciones de operacién dentro de sus
lfmites para prevenir daifios. Los tipos de estrategias de control
para la proteccién del equipo son similares a las utilizadas para
protecciéon del personal, es decir, controles que mantengan las
condiciones cerca de sus valores deseados y controles de
emergencia que paran la operacién de manera segura cuando el
proceso alcance sus valores limites.

Operacion suave: Normalmente una planta quimica incluye una
red compleja de procesos que interactian entre si, por lo que es
deseable una operacion suave del proceso, ya que esto resulta en
menores perturbaciones en todas las unidades integradas. Las
variables claves en las corrientes dejando el proceso deben
mantenerse cerca de sus valores descados (con poca variacién)
para prevenir perturbaciones en las unidades corriente abajo. Para
lograr esto es necesario que las variables manipuladas cambien
lenta y suavemente, esto es, idealmente interesa que al mismo
tiempo las variables controladas se¢ mantengan dentro lo mas
cerca posible de los valores descados y las variables manipuladas
cambien suave y lentamente.

Calidad del producto: Los productos finales de la planta deben
lograr las especificaciones de calidad fijadas por los compradores.
Las especificaciones son expresadas en términos de composiciones
(porcentaje de cada componente), propiedades fisicas (por
ejemplo, densidad), propiedades de desempefio (por ejemplo,
octanaje o resistencia a la tension), o una combinacion de las tres.
El control de proceso contribuye a la buena operacion de la planta
al mantener las condiciones de operacion requeridas para una
calidad excelente del producto. El mejorar el control para calidad
del producto es uno de los factores mas importantes para la
aplicacién de computadoras digitales y algoritmos avanzados de
control para la automatizacién en las industrias de procesos.
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6. Utilidades: Naturalmente la meta tipica de una planta es tener
buenas utilidades. Antes de tratar de incrementar las utilidades de
la planta se deben ajustar ciertas variables para satisfacer los 5
objetivos de control anteriores, cuya prioridad es mayor. Es
entonces cuando se pueden buscar otras variables independientes
que pueden modificarse para aumentar las utilidades sin dejar de
satisfacer todos los otros objetivos de control.

7. Monitoreo y diagnéstico: Las plantas quimicas complejas
requieren el monitoreo y diagnoéstico por personal tanto como una
excelente automatizacion. El control de la planta y los sistemas de
computo proveen caracteristicas de monitoreo para dos conjuntos
de personas que realizan dos tipos de funciones: 1) la operacion y
seguridad inmediata de la planta, por parte de los operadores y 2)
el analisis de desempeiio a largo plazo de la planta, por parte de
los supervisores ¢ ingenicros. Los operadores requieren
informacion rdapidamente para poder asegurarse de que las
condiciones en la planta se mantengan dentro de Ilimites
aceptables. Si alguna situacion indeseable ocurre (o mejor aan,
antes de que ocurra), el operador es responsable del rapido
reconocimiento ¢ intervencién para reestablecer el desemperio
aceptable. Normalmente el operador tiene que monitorear cientos
de variables, por lo que es necesario contar con excelentes
despliegues y una caracteristica de alarma para que la atencion
del operador se centre en las variables que estan cerca de sus
valores limites. Los supervisores e ingenieros monitorean el
desempeiio a largo plazo de la planta para identificar
oportunidades de mejora y las causas de un mal desempefio. Este
grupo de personas utilizan una gran cantidad de datos tomados
en un periodo de tiempo considerable, de manera que los efectos
de fluctuaciones pequenas sean eliminadas al promediarse entre
sf. El monitoreco comprende variables medidas y calculadas
importantes, incluyendo desempefios de equipos (coeficientes de
transferencia de calor) y procesos (balances de materia y
rendimientos de reactores).

2.2.2. Determinacion de las condiciones de operacion
de la planta'®

Para determinar las mejores condiciones de operacién se consideran
dos pasos:

e
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1. Determinar la regién de operacién posible: Algunos de los
factores que limitan la operacién posible son a) principios fisicos
b) seguridad, proteccién ambiental y de equipos c) capacidad de
los equipos d) calidad del producto. La region que satisfaga todos
estos limites se llama region de operacion factible o ventana de
operacion. Algunos limites se consideran restricciones flexibles
(soft constraints), cuya violaciéon resulta en una baja calidad del
producto o reduccién de la vida atil de los equipos, por lo tanto
estas violaciones estan permitidas pero deben evitarse. Otros
limites criticos se consideran restricciones estrictas (hard
constraints), cuya violacion puede resultar en dafios mayores al
personal o a los equipos, por lo que estas violaciones no son
aceptables bajo cualquier circunstancia previsible y el sistema de
control debe tomar acciones agresivas, incluyendo el paro de
planta, para prevenir violaciones a estas restricciones.

2. Determinar el punto de maxima utilidad dentro de la ventana de
operacion: normalmente el punto de maxima utilidad de la planta
queda fuera de la ventana de operacién por lo que en estos casos
se deben buscar las condiciones de operacién mas cercanas a
dicho punto con cierta tolerancia, de acuerdo al desempeno del
sistema de control. Un adecuado control de procesos puede
mejorar el desempeiio de la planta al reducir la variacién en las
variables claves. Cuando se reduce dicha variacion, es posible
ajustar el valor deseado de la variable controlada para aumentar
la utilidad.

2.2.3. Los beneficios del control de proceso’”

Control estadistico de procesos

Para determinar cuantitativamente la calidad de un proceso es
frecuente utilizar el histograma de frecuencias, la media y desviacion

estandar de la variable controlada.

Media= x = —]—Z
=1

3

Desviacion estandar = o =
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donde
xi = mediciones de la variable
n = nuamero de mediciones consideradas

Estos valores son importantes ya que permiten conocer el rango de
+3c respecto a la media, en el cual estdn incluidos el 99.7% de los
valores de la variable. Cuando se implementa un sistema de control
automitico de procesos se espera que la media se acerque lo més
posible a los valores de maxima utilidad con la minima variacion, es
decir que el valor de o disminuya a un minimo.

Desempeiio en la operacion de la planta

El desempefio en la operacién de la planta respecto a cada variable se
puede determinar mediante una funcién de desempeifio. Dicha
funcién de desempefio puede ser la conversién de un reactor, la
eficiencia, el ritmo de produccién, la utilidad o cualquier otra variable
que sea representativa de la calidad de la operacién. Al combinar la
funcion de desemperio P(x) con el histograma de frecuencias se puede
obtener un valor del desempeiio promedio del proceso:

M

Mip
n =2

donde

Pprom es el desemperio promedio del proceso

nj es el nimero de datos en el intervalo j

ot es el nimero total de puntos

Pjes el desempeiio medido a la mitad del intervalo j

M es el namero de intervalos en la distribucién de frecuencias

Justificacién de inversiones

Para obtener una medida cuantitativa del beneficio que se obtiene al
implementar una estrategia o modificacién al sistema de control de
proceso, es necesario traducir la diferencia de desempefios entre los
procesos, antes y después de la modificacién o implementacion, a un
aumento en las utilidades en unidades monetarias, lo cual
consideramos como el beneficio.
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Para justificar una inversién en el area del control de procesos se
compara dicho beneficio con los costos del equipo y personal
requeridos para llevar a cabo la implementacion o modificacion
propuesta.

2.2.4. Metodologia para el diseiio del control de
proceso’®

E!l punto inicial para el disefio y analisis de un sistema de control de
proceso es un disefio de proceso preliminar, quizas con unos cuantos
lazos de control iniciales, junto con la especificacion del desemperio
de proceso deseado. La informacién resultante puede ordenarse en
una Forma de Disefio de Control (FDC), la cual se muestra a

continuacion:
TITULO: ORGANIZACION:
UNIDAD DE PROCESOQO: DISENADOR:
DIBUJO: FECHA ORIGINAL:
REVISION No. ___

Objetivos de Control

1. Seguridad del personal

2. Seguridad de los equipos

3. Proteccion ambiental

4. Operacion facil y uniforme

5. Calidad del producto

6. Eficiencia y optimizacion

7. Monitoreo y diagnostico
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Mediciones
Principio de Valor nominal
Variable funcionamiento y rango del Informaci6n especial
del sensor sensor

(tiempo de actualizacion

de la informacion)

Variables Manipuladas
cps a2 Capacidad Maxima (a ‘e R
X oo Informacion especial
Identificacion presion de diseiio) rm P
(Rango de control)
(% de apertura a (en condiciones de disefio se

condiciones nominales y | recomienda que la valvula esté

flujo maximo) abierta a un 60-70% de su

capacidad)
Limites

. Valores Medida/ Flexible/ Penalizacién por

Variable .. . . . ol
limites inferida estricta exceder el limite

Perturbaciones
Fuente ‘ Magnitud Dinimica
1 (frecuencia y magnitud)
Respuestas dindmicas
Entrada Salida Ganancia Modelo dindmico
(todas las (todas las
variables variables (cualitativo o
manipuladas y controladas y cuantitativo)
perturbaciones) limites)
Counsideraciones adicionales
(p.¢j.: velocidades limites para ajustar una variable)

Conforme sc avance en el proceso de disefio se puede ir
complementando y actualizando la informaciéon contenida en esta
forma.

Como una gufa para establecer los objetivos especificos de control se
cuenta con las siguientes listas de verificacion:
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Mediciones
Principio de Valor nominal
Variable funcionamiento | yrango del Informacién especial
del sensor sensor
(tiempo de actualizacién
de la informacion)
Variables Manipuladas
Identificacién Capac.lflad Ma.xutla (a Informacién especial
presion de diseiio)
(Rango de control)
(% de apertura a (en condiciones de disefio se
condiciones nominales y | recomienda que la valvula esté
flujo maximo) abierta a un 60-70% de su
capacidad)
Limites
Variable Valores Medida/ Flexible/ Penalizacién por
limites inferida estricta exceder el limite
Perturbaciones
Fuente Magnitud Dinamica
(frecuencia y magnitud)
Respuestas dindmicas
Entrada Salida Ganancia Modelo dinamico
(todas las (todas las
variables variables (cualitativo o
manipuladas y controladas y cuantitativo)
perturbaciones) linmiites)
Consideraciones adicionales
(p.cj.: velocidades limites para ajustar una variable)

Conforme se

avance en el

proceso de

disefio se puede ir

complementando y actualizando la informacién contenida en esta
forma.

Como una gufa para establecer los objetivos especificos de control se
cuenta con las siguientes listas de verificacion:

"~ TESIS CON
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Lista de verificacion para seguridad, equipo
y ambiente (objetivos 1, 2y 3)

Lista
uniforme (objetivo 4)

de verificacion para operacién

v Limitaciones en las condiciones de v Procesos inestables (que no alcanzan
operacién debido al equipo, material, un estado estacionario sin control)
elc. o Niveles
o Composicion o Reactores quimicos
o Flujo v Procesos que son muy sensibles a
o pH perturbaciones
o Presion o Maxima razén de cambioen la
o Temperatura perturbacion
v Explosién v  Caracteristicas de integracion del
o Fuente de combustible proceso que propaga o atenia las
o Fuente oxidante perturbaciones
o Fuente de energia (chispa) v  Variables manipuladas que son
v Liberacién de material peligraso facilmente interpretadas por el
o Falla de equipo de proceso personal de operacion
o Falla de equipo de control v  Fuentes de perturbaciones
v  Error humano y sus consecuencias
Lista de verificacion para calidad del Lista de verificacion para ecficiencia y

producto (objetivo 5)

optimizacién (objetivo 6)

son

objetivos o

v Valor promedio objetivo y variabilidad v Variables externas que no

o Una o multiples especificaciones utilizadas para control, potencialmente

o Valor promedio para optimizaciones

o Variabilidad v Cambios en valores

o Desviacion del valor objetivo al cual entradas (perturbaciones)

el producto ¢s inaceptable o Frecuencia

v Variabilidad en una propiedad que o Necesidad de optimizacion

afecta el uso futuro por un cliente o Complejidad de la estrategia de
v Perturbaciones que afectan la calidad optimizacion

o Magnitud v Unidades paralelas

o Yrecuencia o Diferente calidad de producto
v Factores que afectan el desempeiio del o Diferente rendimiento

control o Consumo de energia

o Disponibilidad de mediciones en v Flujos de recirculacion

linea o Composicitn de la recirculacién

o Grados de libertad ¥  Reactores quimicos

o Controlabilidad o Conversion

o Dindmica de retroalimentacion o Rendimiento

o Errores de modelado v Condiciones de operacién

o Operacion en un limite
DU (NI
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Lista de wverificacibn para monitoreo 'y
diagnéstico (objetivo 7)

v  Desempeiio que cambia répidamente
Alarmas
Paro de emergencia
Violacién de limites
Calidad del producto
Inventarios

esempeiio que cambia lentamente
Coeficientes de transferencia de calor
Actividad de catalizadores
Corrosion
Ensuciamiento de tuberfas

v  Desempeiio que requiere cdlculos

<
0000EFOOOOO

complejos
o Eficiencia de calentadores a fuego
directo

o Eficiencia de turbinas y compresores
v Utilizaci6on del control
o Porcentaje del tiempo en automético

Los 6 elementos del diseiio del control de proceso -

Para establecer una estrategia de control para un proceso quimico, se
requiere, ademéas de un conocimiento detallado del. proceso, tomar
decisiones en las 6 dreas siguientes:

Disefio de procesos
Mediciones

Elementos de control final
Estructura de control
Algoritmos de control
Monitoreo del desempefio

oUW

A continuacién se detallan los aspectos relacionados con cada una de
estas areas: ST L

1. Disefno de procesos

Esta drea incluye sugerir cambios en el proceso que permitan un’ ’
mejor control del mismo mediante el incremento en la velocidad de
respuesta del proceso ante el cambio de una variable manipulada o la
disminucién de la frecuencia y magnitud de las perturbaciones
externas.

TESIH CON 30
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2. Mediciones

S6lo se puede controlar lo que se mide, por tanto cs
seleccionar las ' variables que se desean medir y
adecuadamente los sensores. Se deben medir las
importantes rapidamente y con suficiente precision, a
razonable. Puede haber mediciones directas, inferidas u

necesario
localizar
variables
un costo
obtenidas

por medio de un analisis en laboratorio; las dos primeras se obtienen
en tiempo real y la tercera, aunque normalmente lenta, puede ser
realizada lo suficientemente rapido para ser utilizado en el control de

proceso.

Las variables mas importantes que se regulan en los procesos

quimicos son los siguientes?? :

Flujo: Para mantener los requisitos del balance de materiales en
un proceso es necesaria la regulacion del material que fluye. La
mayoria de las reacciones quimicas son sensibles a la relacién de
los reactivos, por lo cual es comun que se especifique una
regulacién exacta del flujo para que se puedan cumplir los
estandares relativos a la calidad y el rendimiento del producto.
Temperatura: La conversioén, los rendimientos y la calidad de los
productos son funciones de la temperatura de reaccién. Para una
exitosa operacién en procesos de separaciéon como la cristalizacion
y destilacion, es esencial la regulacion  adecuada de la
temperatura.

Presi6bn: Muchas reacciones quimicas son sensibles a las
condiciones de presién por lo cual su regulaciéon es un requisito en
la mayoria de los reactores quimicos. La mayor parte de las
separaciones quimicas también requieren controlar la presion.
Nivel de liquido: El control de nivel se asocia con la regulacion
del flujo, pero hay casos en que esta asociado con la operacion
adecuada de un determinado equipo.

Regulacién de la composicion: Se ha logrado por diferentes
técnicas dependiendo de las propiedades de las sustancias. La
mayoria de estas técnicas se basan en uno de tres diferentes tipos
de analisis: andlisis de componentes, andlisis de propiedades
fisicas o analisis de propiedades quimicas. Los ciclos de
regulacibn mas importantes que se basan en analisis de
componentes utilizan la técnica analitica de la cromatograffa para
determinar la composicién de las mezclas, aunque también son
usados los analisis infrarrojos y otras formas de espectroscopia.
Normalmente una mezcla de composicion definida posee un

MTATA £V 31
! i

N LY
Le EAW

I ORIGEN

4




Marco Teérico

conjunto unico de propiedades fisicas. Estas pueden formar parte
de las especificaciones del producto o bien usarse como una
medida de la composicion del producto. Algunas de las
propiedades fisicas mas comunes que se miden y utilizan con
propositos de regulacién incluyen densidad, puntos de ebullicién
inicial y final, color, punto de congelacién y viscosidad. Con
frecuencia la composicion de una mezcla se relaciona con un
conjunto unico de propiedades quimicas. Las propiedades
quimicas que se verifican con propo6sitos de regulacion incluyen el
pH, el potencial redox y la conductividad.

3. Elementos de control final

Se deben seleccionar las variables a controlar e indicar los medios
(por ejemplo, vélvulas) para que éstas scan controladas. Se debe
cuidar la adecuada localizacion y velocidad de respuesta del
elemento de control final. Normalmente las valvulas de control de
flujo tienen un rango de control del 4 al 100% del rango maximo (por
debajo del 4% el control del flujo es muy pobre), y tienen tiempo de
respuestas de unos cuantos segundos. La posicion a la falla debe
seleccionarse para minimizar los dafios al personal, equipos y medio
ambiente cuando se pierde la sefial de control al elemento de control
final, este valor puede ser totalmente cerrado (Fail Close) o
completamente abierto (Fail Open). Esto implica el conocimiento
previo de la manera apropiada de relevar, almacenar o ventear
material durante una emergencia, y se requiere que la planta tenga la
capacidad para procesar (condensar, quemar o almacenar) el material
que no puede ser venteado a la atmésfera.

4. Estructura de control

Se refiere al estudio de las relaciones causa-efecto del sistema para
determinar qué elemento(s) final(es) sera(n) controlado(s) con qué
medicién(es). La variable que controla el elemento final se llamara
variable manipulada (MV, Manipulated Variable), mientras que la
variable medida se llamara variable controlada (CV, Controlled
Variable). En general, se tiene que utilizar control automatico para
todas aquellas variables que no alcanzan por si mismas el estado
estacionario.

Para poder determinar la estructura de control es recomendable tener
modelos fundamentales o empiricos de la dinamica del proceso, para
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ver cudl es la respuesta de cada salida y variable limite del proceso
ante un cambio en las entradas o en alguna perturbacion.

Los modelos fundamentales se obtienen utilizando las ecuaciones de
conservacion y ecuaciones constitutivas pertinentes al caso para
obtener una funcién que muestre la relacién que existe entre cierta
entrada y alguna salida, considerando constantes todas las demas
entradas al sistema. Un modelo empirico es un ajuste que se hace de
un proceso a un modelo simplificado considerando la respuesta del
mismo ante un cambio de tipo escalén en una entrada.

5. Algoritmos de control

Después de que se escogieron las variables y la estructura de control,
se deben elegir las ecuaciones que utilizan las mediciones y los
valores deseados para calcular el valor de la variable manipulada
(algoritmo de control). Una vez elegidas dichas ecuaciones se procede
a ajustar los parametros incluidos en las mismas para lograr el
desempefio requerido. A este proceso de ajuste se le llama
sintonizacién (tuning).

La principal forma de control es la de retroalimentacion, en donde el
valor de una entrada al proceso se ajusta para lograr cierto valor
deseado en alguna salida del proceso.

El algoritmo mas comin y considerado estdndar es el PID
(proporcional-integral-diferencial), en donde el valor en la variable
manipulada (MV) se calcula a partir de la suma ponderada del error
entre el valor de la variable controlada (CV) y el punto de operacién
(SP), la integral y la derivada de dicho error.

- (F | N dE(1)
MV(t) = K_(E() + T .,Im WU+ T, — =) +1

donde

E(t) = SP(t) - CV(t) = error

SP(t) = punto de operacion de la variable controlada
CV(t) = valor actual de la variable controlada

Ke = ganancia del controlador

Ti = Tiempo de integracién

Td = Tiempo de derivacion

I = Constante de inicializacién

«»
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La ventaja principal de este método es que no requiere un gran
conocimiento del modelo del proceso controlado y es el algoritmo
recomendado en la mayoria de las aplicaciones de control automatico
de retroalimentacion.

Se puede mejorar un lazo de control PID utilizando la técnica de
control en cascada en donde la variable manipulada del lazo de
control principal es el punto de operacion de un lazo de control
secundario, el cual utiliza una variable secundaria que presenta
grandes variaciones. Para que sca efectiva esta técnica de control el
lazo secundario debe tener una dindmica mucho mas réapida que el
primario.

Hay ocasiones en que no se mide directamente una variable sino que
se obtiene por medio de algun célculo realizado con base en otras
variables, mas faciles o econdmicas de medir; en tal caso se dice que
se cuenta con una variable inferida, la cual permite el control
inferencial. Por otra parte, cuando alguna variable corriente arriba en
el proceso se puede utilizar para prever la necesidad de un ajuste de
la variable manipulada, se dice que se utiliza el control de
alimentaciéon hacia adelante (feedforward), el cual es una mejora al
control de retroalimentacion cuando la dinadmica del proceso incluye
tiempos muertos largos ‘(tiempo de espera entre un cambio en la
variable manipulada o alguna perturbacién y el cambio en la variable
controlada).

El método de control segin un modelo (MPC, Model Predictive
Control) es una forma muy natural de controlar un proceso, ya que
esta basado en la forma en que un operador humano experimentado
realiza el control de forma manual.

Con el tiempo, el operador humano va enriqueciendo su experiencia
sobre el proceso y va generando un modelo mental del
comportamiento  dinamico del mismo, es decir, de c6mo se
comportan las variables controladas del sistema ante los cambios en
las variables manipuladas y las perturbaciones externas, y de cual es
la magnitud y sentido de la respuesta de acuerdo con la magnitud de
dichos cambios. Este modelo mental le permite al operador hacer
estimaciones de lo que debe hacer en cada momento para mantener el
proceso bajo control.

La secuencia general es la siguiente:
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1. El operador hace una estimacién de acuerdo con un modelo
mental para saber qué hacer para controlar el proceso.

2. El operador ejecuta la accion estimada y espera la respuesta del
sistema,

3. La diferencia entre la respuesta real y la estimada permite al
operador continuar haciendo nuevas estimaciones y ejecutando
las acciones correspondientes hasta lograr sus objetivos de
control.

Este método de control, al igual que el control con alimentacién hacia
adelante, se recomienda como una mejora para el control de
retroalimentacién cuando existen tiempos muertos largos en la
dindmica del proceso.

6. Monitoreo del desempeiio

Se deben proveer las mediciones y céalculos para el monitoreo y
diagnéstico del proceso y del desempeiio del control.

El proceso de disefio es un proceso iterativo, en el cual conforme se
avanza y se obtiene nueva informacién sobre el proceso y su
comportamiento es necesario regresarse a cambiar algunas
consideraciones iniciales hasta lograr un diserio satisfactorio.

2.2.5. Consideraciones sobre la seguridad del proceso

La seguridad de todo el proceso es un asunto de suma importancia y
aunque a veces se suponga que el sistema de control incluye todos los
dispositivos de seguridad, la realidad es otra. El sistema de
seguridad de proceso debe plantearse de manera independiente a la
instrumentacién y control del proceso, incluyéndola, pero no
limitandose a ella. Todo sistema de seguridad de proceso debe incluir
las siguientes 5 capas de proteccion:

1. La primera capa de seguridad es el sistema de control basico del
proceso, es decir, el sistema principal de control que mantiene las
variables de proceso dentro de una regién segura por medio de
ajustes suaves en algunas variables manipuladas.

2, La segunda capa es el sistema de alarmas, que deben iniciarse
automaticamente cuando las variables exceden los  limites
especificados, debido a la falla de algan equipo, sensor,
controlador, valvula o a una perturbacion muy grande. El
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prop6sito de las alarmas es llamar la atencion de los operadores
para que tomen las acciones necesarias. Una alarma debe
permanecer encendida hasta que algin operario la de por
enterada, pero la indicacion de la alarma no debe desaparecer sino
hasta que las condiciones vuelvan a los limites aceptables. Una
buena practica consiste en basar la alarma en un sensor
independiente, para aumentar la confiabilidad del sistema. Las
alarmas se pueden clasificar en tres niveles de acuerdo a la
severidad de las consecuencias potenciales en el proceso: alto,
medio y bajo.

3. La tercera capa de seguridad es el sistema de paro de emergencia,
el cual funciona automaticamente cuando se viola una restriccién
estricta (hard constraint), cerrando o abriendo un sistema de
vélvulas para detener el proceso de manera segura. Los sensores y
clementos de control final (valvulas) utilizados deben ser
independientes del sistema de control basico y de alta
confiabilidad. Normalmente se utilizan valvulas de tipo solenoide
para el sistema de paro de emergencia, y debe tener la capacidad
para manejar el maximo flujo esperado en una emergencia.

4. La cuarta capa consiste en las valvulas de relevo automatico, las
cuales se abren automaticamente cuando se ha alcanzado cierta
presion. El material que fluye por la valvula de relevo automatico
puede entonces ser liberado al ambiente en forma segura,
procesado (quemado, filtrado, lavado) para eliminar peligros o
enviada a algun tanque de contencién para un procesamiento
posterior.

5. La quinta capa es la contencién (por ejemplo, diques) para
incidentes mayores. El prop6sito de esta capa es mitigar la
propagacion de dafios potenciales a otras secciones de la planta o
la comunidad cercana.

El correcto funcionamiento de todas estas capas contribuye a la
seguridad global de todo el proceso.

2.3. Fundamentos de cinética quimica

La cinética qufmica de una reaccién nos permite saber que tan rapido
ocurrird una reaccién quimica. Los factores mas importantes que
influyen en la cinética son la temperatura (T),” presion (P), la
concentracién volumétrica de las especies de la mezcla reaccionante
(Ci) y la presencia de catalizadores.
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La rapidez de reaccién (r) es el cambio en-la concentracxén de un
producto o reactivo por unidad de tiempo.

Para poder conocer la cinética de reaccion es necesario primero
conocer el mecanismo de reaccién, es decir, la secuencia de eventos
qufmicos individuales cuyo resultado es la transformacién de
reactivos en productos20,

Para una reaccién del tipo:

aA+ bB—cC+dD

la rapidez de formacién de C esta dado por

dC o
= —dlc =kC5Ch
donde

o es el orden de la reaccién con respectoa A
B es el orden de la reaccién con respecto a B

Por ejemplo, si la velocidad de produccién de C se duplica cuando la
concentracion de A se duplica significa que el orden de la reaccién
con respecto a A es 1, pero si por otra parte, al duplicar la
concentracion de A la velocidad de reaccion se cuadriplica, entonces
la reaccion es de segundo grado respecto a A. El orden global de la
reaccion se define como la suma de los exponentes en la reacciéon.

La constante de proporcionalidad k es funcion de la temperatura de
acuerdo a la siguiente ecuacién, conocida como ecuacién de
Arrhenius:

k =A exp (- Ea/RT)

Donde:

Ea es la energia de activacion de la reaccién.’
A es un factor que expresa el nimero de colisiones efectivas entre las
moléculas de reactivos que se transforman en productos.
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Cuando las reacciones.son reverSIb]es se_tienen dos constantes de
reaccién: una:en el sentido directo de-la reaccién (K):y:la otra en
sentido inverso (k’). El cociente de estas dos constantes es xgual ala
constante de equilibrio' quimico (K) de la reaccién.

2.4. Métodos numéricos?' y algoritmos avanzados®

Las tecnologias de la simulacién y el control automético de procesos
han avanzado muy rdpidamente en las ultimas décadas, gracias a que
existen computadoras cada vez mas rdpidas que permiten la
aplicacibn de métodos numéricos y algoritmos para encontrar
respuestas numéricas a diversos problemas matematicos. La principal
caracteristica de las computadoras modernas que ofrece una ventaja
en este aspecto es el gran numero de operaciones en punto flotante
por segundo (FLOPS, por las siglas del inglés Floating Point Operations
Per Second) que pueden llevar a cabo.

En la simulaciéon presentada en esta tesis, se utilizan diversos
métodos numéricos y algoritmos, de entre los cuales se destacan los
siguientes:

2.4.1. Método de Biseccion para obtencion de raices de
ecuaciones algebraicas

Cuando el rango de buisqueda de la raiz de una ecuacién algebraica
estd bien delimitado se puede utilizar el método de biseccién, en
donde el intervalo de busqueda se divide en dos y siempre se
conserva la mitad del intervalo de busqueda en que ocurre el cambio
de signo de la funcién. Este método se detiene al término de un
numero finito de iteraciones o hasta que el intervalo de cambio de
signo es lo suficientemente pequeno.

2.4.2. Método de Newton Raphson para obtencién de
raices de ecuaciones algebraicas

Cuando se desconoce el intervalo donde ubicar la rafz, se puede
utilizar el método de Newton-Raphson, donde a partir de un valor
inicial de x se obtiene una mejor estimacion de la rafz dada por:
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Las iteraciones se detienen cuando el intervalo |x, —x,,| es menor
que una determinada tolerancia.

2.4.3. Métodos de Derivacion Numeérica

Meétodo 1) Cuando se cuenta con pares de valores (t,x) la primera
derivada se puede estimar segun:

dx _ x0-xl

dt t0—tl

y la segunda derivada segun:

X0—x1 x1-x2
d?x 10—t u-t2
de? t0-12

2

Meétodo 2) Para calcular la derivada de una funcién se puede estimar
como:

df(x) _ f(x+h/2)—f(x—h/2)
dx h

2.4.4. Metodo de Runge-Kutta de cuarto orden para
resolucion de ecuaciones diferenciales simultaneas

El método mas utilizado para resolver ecuaciones diferenciales
ordinarias es el método de Runge-Kutta de 4° orden. Este método
tiene un error del orden de h® donde h es el tamarfio del paso de
integracion. El método parte de un sistema de ecuaciones
diferenciales como sigue:
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1x—‘=f.(t,x.,x;.---;x‘..)
o T e
ﬁz—=f2(t,x,,xz.~--7xn)
Aol
L= (1 X, X, Xy
m 7.{(77 12Xz )

Las férmulas para ecuaciones diferenciales simultdneas son:

X

S :
i =X ‘*‘g(ku +2k,; + 2k, +ky))

Ky = B (L XX a X )

h K K K,
ky; =hf(t; +5,xi, +—2‘—‘-,xiz +%.---,xm + 2' )
h K K ks
- Ky; =khfj(t,- + 30X +—23‘—,xiz +—£—’.---.xi,, +=3 )

Ky = B, (L +h,xy + Ky X +Kaguer X H Ky )
“j=12,,n PR

Este método requiere tnicamente los valores iniciales de las variables
xi y-los siguientes valores son obtenidos en cada paso de integracién,
lo cual lo hace ideal para resolver problemas de valor inicial.

2.4.5. Métodos para ajuste de funciones paramétricas a
datos experimentales

Un problema numérico muy complejo es el encontrar el valor de los
pardmetros que ajustan una funcién a una seriec de datos
experimentales, debido al problema de interacciones entre los
parametros, es decir, que el ajuste de alguno de ellos afecte en el
ajuste de los demas. Por ejemplo, para sintonizar un controlador PI a
un proceso determinado se puede ajustar primero la ganancia
proporcional hasta obtener una buena respuesta del controlador y
luego ajustar el tiempo de reestablecimiento (accion integral), sin
embargo, al hacer esto serd necesario hacer nuevos ajustes a la
ganancia proporcional, seguidos por ajustes a la accién integral, y asi
sucesivamente, hasta obtener un buen control; esto significa que estos
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pardmetros no se pueden ajustar de manera aislada para obtener un
buen ajuste sino que deben ajustarse simultineamente.

Un ejemplo contrario seria el ajuste de una recta (de la forma y = ax +
b) a una serie de puntos experimentales, ya que en este caso basta
ajustar la pendiente a, hasta que corresponda con la que muestran los
datos y luego “mover” la recta resultante con el parametro constante
b, hasta que los datos experimentales coincidan con la recta. En este
caso los parametros tienen efectos distintos en la curva resultante por
lo que el ajuste es relativamente facil y rapido.

En csta seccion se trataran los métodos para ajuste de funciones
paramétricas en el caso mds general posible, es decir, una funcién con
cualquier cantidad de parametros en donde algunos o todos se
afectan entre si.

Ajuste a mano

Este método consiste en mover cada uno de los parametros de la
funcion de ajuste, observando que efecto tienen en la forma y tamaiio
de la curva resultante, hasta que la forma y el tamafio de la misma
correspondan lo mejor posible con los datos experimentales. Este
método es aplicable cuando los parametros son pocos, sin embargo,
es un método que requiere mucho tiempo, y depende de la habilidad
y experiencia de la persona encargada de hacer el ajuste.

Meétodo de “fuerza bruta”

Este método consiste en la prueba una por una de todas las
combinaciones de valores posibles de los parametros dentro de un
dominio determinado, evaluar el error entre los valores generados y
los valores experimentales, y finalmente escoger la combinacion que
resulte en el minimo error. Este método se puede automatizar
mediante una computadora y dejarla trabajando el tiempo necesario
para hallar una buena combinacién de parametros. Su principal
desventaja consiste en que puede llevarse muchas horas-maquina y
no converger a una solucién satisfactoria del problema.

Algoritmos Genéticos
Los algoritmos genéticos estan inspirados en los métodos de solucién

de problemas que ha utilizado la naturaleza para hacer evolucionar a
los seres vivos, adaptandolos a los diferentes entornos o hibitats. La
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técnica empleada por la naturaleza consiste principalmente en la
codificacién de las caracteristicas de los seres vivos en el genoma, y
su evolucién a través de la reproduccion sexual y las nutaciones. Esta
idea bésica, que permite que los seres vivos se adapten al entorno en
que viven (y que no es otra cosa que su optimizacién para unas
condiciones de contorno dadas), anima el uso de algoritmos basados
en esas técnicas como metodologia general de optimizacion de
sistemas. Sobre todo son particularmente ttiles para hallar respuestas
6ptimas a problemas dinamicos no lineales como los que se tratan en
la presente tesis.

El proceso de optimizacién se puede resumir como sigue:

1) Inicializacién: Consiste en generar una poblacioén de individuos
(controladores) y codificar sus parametros en un genoma. La parte
del genoma que describe a un individuo concreto se denomina
genotipo, siendo un controlador concreto un fenotipo, es decir, la
expresién de un genotipo. -

2) Evaluacién: Consiste en dejar que cada controlador de la poblacién
actuae controlando el sistema, normalmente mediante una simulacion,
siendo evaluados mediante una funcién de eficiencia o idoneidad.

3) Seleccion: En esta fase se simula el proceso de seleccion natural de
los individuos de cada generacién. En este sentido, se deben
seleccionar qué individuos han de transmitir su genotipo a la
generacién siguiente. Se puede seleccionar: 1) solo el mejor, donde
solamente sn genoma es utilizado para crear la siguiente generacion,
2) s6lo los mejores, donde una parte de la poblacién se elige para
crear la siguiente generacioén, o 3) todos los individuos, donde cada
individuo se selecciona con una probabilidad mayor cuando mejor
sea su evaluacion.

4) Aplicacién de operadores genéticos: Aqui se simula el proceso de
reproduccion sexual de los seres vivos. Aplicando estos operadores
sobre el genoma seleccionado se obtiene un genoma final para la
siguiente generacion.

5) Con el genoma final, correspondiente a las siguientes generaciones,
se expresa un fenotipo, reconstruyendo cada uno de los controladores
que forman la poblacién y procediendo nuevamente a su evaluacién,
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Este proceso se repite un nimero fijo de veces, o bien hasta que la
evaluacion se estabiliza.

El éxito y la rapidez de convergencia de estos algoritmos dependen
del nimero de individuos en la poblacién inicial seleccionada, del
nimero de cruzamientos y el método utilizado, y del grado de
mutaciones, entre otras variantes que definen el algoritmo genético
concreto utilizado.
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Descripecion del proceso

3. Descripcion detallada del

proceso de epoxidacion

En este capitulo se muestran los principales aspectos relacionados
con el proceso de produccion del aceite de soya epoxidado tal como
se encuentra implementado industrialmente en las instalaciones de
RYMSA.

3.1. Caracteristicas de las instalaciones y los equipos

La planta cuenta con area de almacenamiento de materias primas y
productos, drea de reactores, servicios auxiliares (vapor, agua de
enfriamiento, aceite térmico), laboratorio de control de calidad y area
de oficinas.

Almacenamiento de materias primas y producto

A continuacién se enlistan los tanques o recipientes de
almacenamiento para algunas materias primas o productos
importantes, su capacidad y en algunos casos el material de
construccion de los mismos.

v Aceite de soya
o Tanque horizontal (salchicha) de 27,000 Its (= 2.2 lotes)
o Tanque vertical de 29,700 Its (= 2.4 lotes).

v Peréxido de hidrogeno

o Tanque vertical (aluminio al 99. 6%) de 15 000 Its (= 4.2
lotes)
o Tanque vertical de 10,000 Its (= 2.8 lotes)

+ Acido férmico

o Se almacena en tambores de plastico de 200 lts cada
uno (2.2 tambores/ lote)
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o Tanque salchicha 40,000 Its (= 3.2 lotes)

v . Aceite de soya epoxidado
v Sosa (NaOH)

v Antiespumante

v  Hexano

v Tensoactivo

v Acido oxalico

v Dioxido de carbono
Bombas

Las caracteristicas de las bombas se resumen a continuacion:

Tabla 9. Caracteristicas de las bombas instaladas

B-1 B-2 B-3 B-4 B-5
Tipo_ Centrifuga |Centrifuga | Centrifuga |Engranc | Centrifuga
Servicio Agua de| Agua de|Agua de| Aceite Peréxido
enfriamiento |enfriamiento | enfriamiento |de soya |de
hidrégeno
Flujo 300 gpm 300 gpm 350 gpm 65 gpm [13.2 gpm
(1136 lpm) | (1136 lpm) (1325 lpm) (246 (50 Ipm)
Ipm)
Carga 200 ft 200 ft 200 ft
dindmica [ (61 m) (61 m) (61 m)
Potencia 25 hp 25 hp 30 hp
Velocidad }3500 rpm 3500 rpm 3500 rpm
Tamafio 3x6-7 (in) 3x6-7 (in) 2x3-7.75 (in)
Eficiencia |60% 60% 60%

El flujo de la bomba B-4 (de engranes) se calculd considerando que
bombea 11,186 kg de aceite de soya (densidad 914 kg/m3) en 50
minutos, el de la bomba de adicion de peroxido, 50 litros (1 porrén)
en 1 minuto, y los demas datos se obtuvieron en planta con
informaciéon proporcionada por el fabricante.

Sistema de agua de enfriamiento y de retorno

En la siguiente pagina se muestra el diagrama de tuberia del sistema
de agua de enfriamiento.
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16"

Figura 13. Diagrama de tuberfa del sistema de agua de enfriamiento y agua de retorno
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‘Torres de enfriamiento

La informacién siguiente consiste en estimaciones realizadas por los
ingenieros de operacion del proceso:

Tabla 10. Capacidades de las torres de enfriamiento

Capacidad de enfriamiento
Disefio: 1465 kW (57000,000 btu/ hr)
Actual: (75%) 1099 kW (3'750,000 btu/ hr)
TE-2 Disciio: 3809 kW (137000,000 btu/ hr)
Actual: (85%) 3238 kW (11°050,000 btu/ hr)

TE-1

Procedimientos de laboratorio

Tabla 11, Procedimientos de laboratorio utilizados en el proceso

Parametro Unidades Uso
Indice de vodos |cg12/g Conocer el namero de dobles enlaces sin
epoxidar en la muestra de aceite de soya
Indice oxirano % peso de | Es una especificacion final del producto
oxirano
Indice de % peso de | Conocer el porcentaje de peréxidos
peroxidos peroxidos | (peréxido de hidrogeno y acido
peroxiférmico)
Indice de acidez |(mg Calcular la adicion de NaOH requerida
KOH/g) para destruir los per6xidos y neutralizar al
acido formico

Reactores

Las dimensiones, capacidad y areas de transferencia de calor se obtuvieron
con mediciones en campo.

e Reactor R-1 (de epoxidacion): Reactor de 20.371 m3, cilindrico de fondo
conico, enchaquetado, con serpentines de enfriamiento, agitador con
motor eléctrico, agujero pasa hombres, medicion directa de temperatura
y registrador, linca de muestreo, y lineas de carga y descarga. El 4rea
total de enfriamiento cs de 37.622 m2,

e Reactor R-5 de neutralizacién: Reactor de 31.282 m3, cilindrico de fondo
conico, enchaquetado, con serpentines de enfriamiento, agitador con
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motor eléctrico, agujero pasa hombres, medicion directa de temperatura,
lfnea de muestreo y lineas de carga y descarga. El 4rea total de

enfriamiento es de 40.240 m2,
R-1 R-5
Serpentines
Diametro nominal 1 2lin
Diametro exterior 1.315] 2.375]in
0.033] 0.060|m
R-1 R-5 Perimetro 0.105{ 0.190{m
Perimetro 9.03 9.54im Numero de vueltas 28 19
Espesor de pared 0.25 0.25]in Diametro de la vuelta 2.560] 2.720(m
0.006| 0.006jm Area de los serpentines 23.630] 30.770|m2
Diametro externo 2.874] 3.037|m Chaqueta
[Diametro interno 2.862| 3.024|m Seccion recta
Seccitn recta Altura de ta chaqueta 0.610] 0.000im
Altura 3.020| 4.200|m Diametro 2.874] 3.037
Volumen 19.423] 30.164im3 Area 5.508| 0.000|m2
Seccion conica Seccién conica
Altura 0.442] 0.467|m Altura 0.442] 0.467
Volumen 0.948] 1.118/m3 Area 8.484] 9.470|m2
Volumen Total 20.371]31.282|m3 | |Area total enfriamiento | 37.622[ 40.240{m2

3.2. Secuencia de pasos del proceso por lotes

Tabla 12. Secuencia de pasos del proceso por lotes

Paso Descripcion Detalles
1 Carga del aceite de Cargar el reactor 1 al 60% en volumen de aceite de
soya al reactor soya o de acuerdo a la orden de produccion.
Encender ¢l motor del agitador (la agitacion del
reactor debe ser suficiente para formar una
emulsion)
2 [Carga del acido Calcular la cantidad de acido férmico con base enel
formico porcentaje del requerimiento estequiométrico. Se
utilizan aproximadamente 0.15 moles de acido
formico por mol equivalente de doble enlace.
3 Iniciacion de la

reaccion de
epoxidacion

Agregar una cantidad estequiométrica de peroxido
de hidrégeno relativa a la cantidad de acido formico
para que inicien las reacciones de formacion de
perdcido y epoxidacion. Aplicar enfriamiento al
reactor para que la temperatura no sobrepase 60°C.
La mezcla reactante adquiere un color naranja
intenso.

49

TESIS CON
| FALLA DE ORIGEN




Descripcién del proceso

Adicién controlada
de peréxido de
hidrogeno

Adicionar el peroxido de hidrégeno por porrones de
70 kg cada vez y controlar la temperatura en 60°C
durante 30 a 45 minutos por adicion de peréxido. La
cantidad total de peroxido de hidrégeno a adicionar
corresponde aproximadamente a 1.3 moles por cada
mol equivalente de doble enlace.

Reaccion

Una vez terminado de adicionar el per6xido es
necesario dar tiempo para que los dobles enlaces del
aceite de soya terminen de reaccionar con el
peracido, manteniendo la temperatura de reaccion
en 60°C. El color de la mezcla reactante disminuye
de tono hasta llegar a un amarillo crema. El indice
de yodos debe llegar a un valor menor a 2.

Separacién de la fase
acuosa (primera
neutralizacion)

Para acelerar la separacion de fases se hace una

neutralizacion inicial de la masa reactante de la

siguiente manera:

a. Cargar 2.5 kg de antiespumante diluido en
hexano.

b. Cargar lentamente NaOH con enfriamiento hasta
que el nimero de acidez sea de 7 (imgKOH/ g).
La temperatura puede llegar a 65 °C.

c. Agregar agua de lavado y calentar hasta 60°C con
agitacion

d. Cargar 8 kg de tensoactivo

e. Apagar el motor del agitador y separar la fase
acuosa.

Traslado de la masa
reactante al reactor 5

Prender ol agitador del reactor 1. Abrir las valvulas
de descarga del reactor 1 y carga del reactor 5.
Encender la bomba. Cuando el nivel del reactor
toque las aspas del agitador del reactor 5 encender la
agitacion y parar la agitacion en el reactor 1.
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8 [Segunda
neutralizacién

a. Calentar el epoxidado hasta 62 °C.

b. Agregar 2.5 kg de antiespumante diluido en
hexano.

c. Agregar lentamente NaOH hasta un namero de
acidez de 0.1. La temperatura puede subir
uniformemente hasta 65 °C, pero sin exceder esa
temperatura. Se debe cuidar la formacion de
espuma. Cuando llegue la acidez a 0.1 dejar que
siga reaccionando la sosa por lo menos 20
minutos mas.

d. Cuando desaparezca la espuma calentar hasta 70
°C para que termine de reaccionar la sosa y se
destruyan todos los peroxidos.

e. Cargar 4cido oxalico (aprox. 14 kg) para regresar
la acidez de 0.1 hasta 0.8 (equivalente a regresar
el pH de 10 hasta 5 unidades)

9 |Lavado y separacion

Agregar agua de lavado con agitacion por un
tiempo, luego apagar la agitacion y separar el
lavado.

10 | Deshidratacién

Deshidratar utilizando vapor, con arrastre de CO2
de 120 unidades de rotdmetro, llegando hasta 130°C.
Enfriar hasta 110°C. Verificar el nivel final de
pantopox.

11 |Filtrado

Pasar el producto por el filtro prensa y de ah{ hacia
el tanque de almacenamiento de producto.

Todo el proceso se puede resumir en dos etapas principales:

a) Reaccion: que consiste en todos los pasos necesarios para producir el
aceite de soya epoxidado (pasos 1 a 5).

b) Procesamiento secundario: que consiste en todos los pasos necesarios
para neutralizar, separar y filtrar el aceite de soya (pasos 6 a 11)

3.3. Estadisticas de produccion y justificacion econémica
de la implementacion de un sistema de instrumentacién y
control automatico en RYMSA

A continuacién se muestran datos de campo de tiempos de produccién
detallados para 15 lotes de Pantopox (la marca registrada bajo la cual se
comercializa el ESBO en RYMSA), junto con los valores estadfsticos

relevantes.
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Tabla 13. Tiempos de produccion por ctapas para 15 lotes

Lote # E1 E2 E3 ES EB E? €8 E9
1 13:35[{15:45{ 0:45 {1:50{2:25] 3:55 {5:05{ 3:00 [47:55
2 16:15[13:50| 1:20 [2:00|2:55| 2:35 |4:55| 1:45 |47:10
3 14:30(16:30| 1:00 [1:30[2:10] 4:40 [5:10| 2:35 [49:20
4 18:45(17:15| 0:45 [1:45]0:50| 2:35 [4:05] 3:15 |50:35
5 17:30({16:00} 1:45 [2:10]3:05| 3:20 |6:10] 3:15 ]54:20
6 12:30[19:30]| 1:40 |[3:40|3:50(10:20|7:05| 4.00 166:35
7 14:45]17:30| 1:20 11:35(4:40| 5:25 |[4:30| 2:20 |53:20
8 12:15111:30) 1:10 [1:45]|3:30| 2:45 {4:40| 5:00 [43:44
9 12:15114:00] 1:00 [1:25]2:15] 7:05 |]2:10]/12:00]53:10
10 9:50 [15:25( 1:15 [1:40[1:40]11:40(6:00| 9:00 |57:50
11 12:00{18:30] 0:40 |2:00]1:50| 2:05 {5:10] 2:55 [46:15
12 13:20|11:00] 1:20 [2:05|2:50| 3:15 |4:45} 2:45 |42:35
13 13:35[16:00] 1:05 11:15[3:10] 4:15 ]6:05] 3:10 149:45
14 16:30[16:15} 0:45 {1:40]4:10| 4:40 {7:30| 3:30 |56:40
15 11:50}15:45| 1:30 [2:00[3.00( 3:15 |5:15]10:00|54:30
Promedio 13:57]15:39] 1:09 [1:53]2:49] 4:47 [5:14| 4:34 |51:34
Minimo 9:50 [11:00] 0:40 §1:15)0:50] 2:05 [2:10] 1:45 |]30:30
& Maximo = 18:45 | 19:30]71:45¢] 3:40 ] 4:40 | 3,1:40]7:30 [ 12:00[83:38

Las etapas consideradas corresponden a:

El: Carga del aceite de soya

E2: Carga del catalizador

E3: Adicién del peroxido de hidrogeno
E4: Tiempo de reaccion

E5: Primera neutralizacion

E6: Traslado al reactor R-105

E7: Segunda neutralizacion

E8: Lavado y separacion

E9: Deshidratacion

E10: Filtracién

Estos tiempos son graficados a continuacién:
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Tiempo (hrs)

48:00 {-
42:00

Grafica 1. Tiempos de produccién detallados para 15 lotes de Pantopox

72:00 . Consic ios ti minimos |
se podria el

66:00 "B " T 777 "|proceso en 30.5 hrs.

60.00

54:00

36:00
30:00
24:00
18:.00
12:00

6:00

0.00

Lote

El promedio de los tiempos totales es de 51 hrs 34 min y la desviacién
estandar es de 6 hrs 7 min. Los puntos importantes a notar son la gran
variabilidad de los tiempos de proceso (el intervalo ¥3c es de mas de 36
horas) y la gran diferencia entre el tiempo promedio de produccién y el
calculado con la suma de los tiempos minimos por etapa (21 horas).

El ESBO en el mercado nacional tiene un precio aproximado de entre 13,000
y 15,000 pesos/ton, dependiendo de la calidad del producto y de la
demanda del mismo. Si la automatizacién del proceso tunicamente
garantizara que el tiempo de produccién promedio fuera ci minimo se
tendria un incremento ¢n las ventas anuales (sin considerar problemas de
proveedores o ventas) de casi 18.5 MDP (caso 1). Considerando un margen
de utilidad neta de 10% esto representa un minimo de 1.85 MDP al aio.

Sin embargo, la automatizaciéon y el control automaético pueden mejorar o al
menos mantener constante la calidad del producto en un nivel que permita
venderlo a $15,000 por tonelada en lugar del valor minimo (sin considerar la
oferta y la demanda), dicha diferencia podria subir a 25.4 MDP al afio, que
de acuerdo al margen del 10% (valor algo bajo para una industria quimica)
resulta en un incremento de utilidades de 2.54 MDP al afio (caso 2).
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Tabla 14. Escenarios econémicos con el proceso instrumentado

8760

8760

Horas por afio 8760
Horas por lote 51.6 305 30.5
Lotes por afio 170.1 287.2 287.2
[Ton. por lote 12.1 12.1 12.1
Ton. por aio 2,058 3.475 3,475
por ton $ 13.000 $ 13.000 S 15,000
Ventas anuales|$ 26,756,272 $ 45,178,623 $ 52,129,180
Diferencia $ 18,422,351 $ 25,372,908
10% de utilidad $ 1,842,235 $ 2,537,290

Si el costo de la instrumentacién y control automatico se puede pagar entre
uno a tres afios con el beneficio calculado, entonces quedara justificado
econémicamente el gasto en este rubro.

3.4. Factores del proceso que afectan la calidad del

producto

En la siguiente grafica obtenida con datos de produccién en RYMSA se
puede observar que la velocidad de adicién de perédxido de hidrégeno tiene
una influencia directa en el indice de oxirano final del producto: mientras
mas rdpido se adicione el peréxido, mejor indice de oxirano tendra el
producto, ya que no se dara tiempo para que ocurran reacciones secundarias

indeseables

Griéfica 2, Influencia del iempo de adicién en el indice de oxirano final

6.95
6.9
6.85
68
6.75
6.7
6.65
6.6

Indice de oxirano (%)

0:00

4:48

9:36 14:24
Tlempo de adicién (hrs)

19:12 24:.00

TESIS GOV
| pALLA DE ORIGEN |

54



Descripcién del proceso

3.5. Principales dificultades para el control del proceso
de epoxidacion

3.5.1. En general
1. La exotermia de la reaccion

El proceso de epoxidacién del aceite de soya es un proceso dificil de
controlar debido a que la reacciéon es muy exotérmica, es decir, libera una
gran cantidad de energia en forma de calor (alrededor de 300 kJ/mol). Una
reaccién se considera “muy exortérmica” si el calor liberado excede los 100
kJ/moll. Como punto de referencia, la combustion del hidrégeno libera 242
kJ/mol y el gas L.P. aproximadamente 2400 k]/mol. Es decir, epoxidar una
carga tipica (11 ton) de aceite de soya, equivalen a quemar poco mas de dos
tanques de 30 kg de gas L.P. En una carga tipica se liberan
aproximadamente 17 millones de k]. Considerando el tiempo promedio de
epoxidacion (adicion + reaccién) de 29.5 horas, la potencia calorifica
promedio generada es de casi 162 kW, aunque en fases iniciales la potencia
generada (de acuerdo a la rapidez de adicién y por consiguiente a la
capacidad de enfriamiento instalada) puede llegar hasta los 300 kW o mas.

Es claro que mientras mas rapido se lleven a cabo dichos procesos, mas
riesgo existe. En el caso del proceso de epoxidacion el riesgo es que la
energfa liberada rebase la capacidad de enfriamiento del reactor. En este
caso la temperatura del reactor subird inevitablemente, ya que a mayor
temperatura mas rapido ocurre la reaccion y hay una mayor generacién de
energia, dando lugar a los siguientes eventos:

1. Aproximadamente a los 70 °C se empieza a formar vapor de 4cido
férmico y performico que en contacto con el aire pueden resultar mezclas
explosivas.

2. Al llegar a los 80 “C se alcanza la temperatura de descomposicion del
4cido perférmico. Esta descomposicion es exotérmica y provocara que la
temperatura siga aumentando.

3. Conforme la temperatura aumenta el per6xido de hidrégeno se
descompone cada vez mas rapido, duplicandose el ritmo con cada 10°C
de aumento en la temperatura y formando oxigeno libre.

4. El agua de la reaccion a los 92°C bajo la presion atmosférica a la altura de
la ciudad de México comienza a hervir, formandose la espuma.
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En esta situacion pueden ocurrir dos cosas:

e Si el recipiente estd cerrado, se forma una mezcla explosiva de
vapores a alta presion de acido férmico, perférmico y aire himedo
rico en oxigeno proveniente del peréxido de hidrégeno. La
sobrepresion puede dafiar el reactor y la presencia de alguna chispa
puede causar una explosion.

e Si cl recipiente esta abierto, la espuma causa que el volumen de la
masa reactante aumente hasta que ocurre un derramamiento de la
misma, o dicho en el argot de las plantas de proceso, el reactor se
vomita. Los vapores normalmente se dispersaran en la atmosfera.

Para evitar estas situaciones de peligro se ha establecido que si la
temperatura llega de manera incontrolada a los 70°C se debe inundar el
reactor con agua fria. Esta medida se debe evitar pues dafia al producto.

2. El control estricto de temperatura

La temperatura y el tiempo de reacciéon son los factores mas importantes en
una reaccién quimica, y en general se tiene que a mayor temperatura de
reaccién, menor es el tiempo de reaccién. Esto se cumple tanto para la
reaccion principal como para las reacciones secundarias indeseables. Si la
temperatura de reaccion es demasiado alta, la reaccion facilmente queda
fuera de control (provocando las condiciones inseguras explicadas en el
punto anterior) y se descomponen mas rapidamente los oxiranos, formando
subproductos indeseables. Por otra parte, si la temperatura es muy baja el
tiempo de reaccion aumenta y también se forman mas subproductos al dar
mayor tiempo de reaccion. Por lo tanto es necesario encontrar
experimentalmente una temperatura que permita la méxima formacion de
anillos oxiranos, con una minima formacion de subproductos, en el menor
tiempo de reaccién posible, sin comprometer la seguridad.

Se ha determinado experimentalmente en la empresa que la temperatura de
60 °C dentro de un rango de + 2 °C cumple con estos requerimientos.

3.5.2. En Resinas y Materiales

1. Sistema de enfriamiento complejo e insuficiente

Ademas de las dificultades inherentes al proceso de - epoxidacién
mencionadas arriba, se afiade la complejidad del sistema de enfriamiento
instalado en la empresa (ver figura 13), ya que dicho sistema es comun para
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diferentes procesos, y se carece de la instrumentacién necesaria para saber
cuénta energia esta disipando cada uno. Ademas se ha sefialado en la planta
que la capacidad de enfriamiento instalada en las dos torres de enfriamiento
de la planta son insuficientes, y que aumentar dicha capacidad aumentaria
notablemente la velocidad a la cual se puede llevar a cabo la reaccion de
epoxidacion, reduciendo ¢l tiempo de adicion del peroxido de hidrogeno de
un promedio de 14 horas a 1-2 horas, como se sefiala en la literatura.

Si tomamos en cuenta el dato mencionado en el inciso anterior (200-300 kW
potencia calorifica disipada en la fases iniciales de la reaccién), comparada
con la potencia calorifica total que se puede disipar (aprox. 4300 kW entre
las 2 torres de enfriamijento), podemos suponer que el problema en realidad
no es la capacidad de enfriamiento de las torres, sino probablemente el flujo
efectivo de agua de enfriamiento al reactor o bien el 4rea de transferencia de
calor del reactor, o ambos.

Referencias

1 Keenan, Kelinfelter, Wood, “Quimica General Universitaria“
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4. Modelos matematicos de la etapa de
reaccion del proceso

En este capitulo se presentan los modelos matematicos de los aspectos
quimicos y térmicos importantes para el disefio del control y la posterior
simulacién del proceso. Se presentan ademds algunos resultados teéricos
que se obtienen a partir de dichos modelos y su influencia en el proceso.

4.1. Modelado quimico

4.1.1. Nomenclatura

Para el modelado matemético y en el cédigo de simulaciéon, de aqui en
adelante se utilizara la siguiente nomenclatura:

Compuestos quimicos

AS: Accite de soya

AE: Accite de soya epoxidado
DE: Doble enlace

OX: Grupo oxirano

AF: Acido férmico

AP: Acido perférmico

PH: Peroxido de hidrégeno
AG: Agua

Propiedades y variables fisicoquimicas

n: moles (kmol)

: k¢
vt ) TRSIS CON

MM: masa molar (kg/kmol) . M ! n
p: densidad (kg/ m3) FAL\.UA Uhl OMGEN
T: Temperatura

t: tiempo

conc: concentraciéon volumétrica (% en volumen)
k: constante cinética
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C: concentracion molar (kmol/m3)
IY: Indice de yodos

10: Indice de oxirano

q: flujo volumétrico (m3/s)

Qw: potencia calorifica (kW)

Cp: Calor especifico (k]/kg K)

4.1.2. Meta del modelado quimico

La meta es obtener un modelo dindmico que: 1) muestre la produccion de
AE tomando en cuenta las variaciones en la adicion de PH como funcién del
tiempo, y 2) permita conocer el calor liberado por la reaccién como funcién
del tiempo considerando las variaciones en la adicion de PH. En el modelo
es mas importante la dinamica del sistema que la exactitud, es decir, interesa
en primer lugar conocer la forma de la respuesta (potencia calorifica
generada) ante cambios en la adicién de PH, y en segundo lugar su
magnitud aproximada.

4.1.3. Informacion relacionada

Existe un modelo de la cinética (Pérez Lara, 2001)-de epoxidacion del AS
basado en la concentracién molar de equivalentes de dobles enlaces, sin
embargo este modelo no considera los efectos de la forma en que se adiciona
el per6xido de hidrégeno. El modelo fue obtenido experimentalmente a
nivel laboratorio y concluye lo siguiente:

r = k[Coe]?

donde

r = velocidad de epoxidacién (mol/ L min)

Cpe = Concentracion de equivalentes de dobles enlaces (mol/L)
k = Constante cinética experimental (L/ mol min)

k=Aexp(Es/RT)

donde

A = 6.285 L/ mol min

Ea = 22989 ]/ mol (energia de activacién)
R=8.314]/mol K :
T = temperatura de reaccién en K
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De acuerdo con este ajuste experimental, para una tcmperatura de 60°C la
constante k vale 25.94 x 10-6 (m3/ kmol s). I

Suposiciones realizadas en el presente modelo:

1. Las reacciones inversas y las secundarias se desprecian para los fines
del modelado. Se considera que el proceso de epoxidacién del aceite
de soya se lleva a cabo tinicamente por la accién de las siguientes 2
reacciones principales:

HCOOH +  H202 ——M—> HCOOOH = '+ - H0
AF PH AP AG
2 ;
HCOOOH 4+ Sc=c( k2 | >cCcg +  HCOOH
AP DE oX AF

2. La temperatura se considera constante en 60°C, lo cual permite
utilizar valores constantes para las propiedades termodindamicas y las
constantes cinéticas k1 y k2.

3. La constante k1 se supuso 2 veces mayor a la constante k2, es decir, se
estd considerando que la reaccién de formacion de AP es maés rapida
que la de formacién de oxirano.

4. El orden de la reaccién respecto a la concentracion de dobles enlaces
se fijé en 1 (o = 1). El orden global de la cinética de reaccién sigue
siendo de 2.

5. El calor generado por la epoxidacién se considera producto exclusivo
de la segunda reaccién del punto nimero 1.

Datos:

1. Las cantidades de una carga tipica industrial son las siguientes:
e 11,186 kg de AS con 1Y de 131
e 420 kg de AF al 95%
e 3500 kg de PH al 70%
2. La adicion del PH se realiza como sigue: a) Se carga una cantidad -
estequiométrica respecto al acido formico (aprox. 6 porrones de 70
kg) para iniciar la reaccion. b) El resto (44 porrones) se agrega un
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porrén a la vez con un espaciamiento entre porrones cada vez menor:
desde 60 hasta 8 minutos entre la adicién de un porrén y otro.

3. Los tiempos promedios de adicién y reaccién en planta sonde 14 y 16
horas, respectivamente.

4. La reaccion se considera terminada cuando el indice de yodos llega
un valor menor o igual a 2.

4.1.4. Formulacién y solucién deI modelo quimico
Utilizando el balance general de materia de acuerdo a :

Acumulacién = Adicién + Produccnén (Consumo + Sust-raccxon)

se tiene:

—c _AP = kI-C_AF-C_PH ~ k22C_AP-C_DE" (4
produccién consumo

—c OX = k2.C_AP-C_DE” )
produccion

donde a es el orden de la reaccién respecto a la concentracxén molar_de
equivalentes de dobles enlaces.

Escribiendo las ecuaciones 1 y 2 en térmmos de moles (n) en Iugar de
concentraciones segun: : :

dn - V~d—

ndy 3)
dt dt Vvd

donde V es el volumen de la mezcla reactante. Desprec1ando el segundo
términode 3 y sxmplxﬁcando se hene. B : ; : :

N R ENG T
dar =X AFa_pH -k2n_ap RBE R )
dt A\ v /. .

. . ﬂ‘ ’ N : y . - .
45 0x= k2~n_AP-(-'-‘£E) i ey
dt T v . N

De acuerdo al balance de materia (sin considerar reacciones secundarias) se
tiene:
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n_AF + n_AP = n_AF_inicial (6)
n_DE + n_OX = n_DE_inicial (7)

Sustituyendo 6 y 7en 4 y 5 queda

L «
40 AP = ﬁ.(n_,\p inicial — n_AP)-n_PH — k2-n_AP. M"_“—Q’_(.) (8)
de © v - . v ; ‘ .
Soary a ) : : - ) 9
::—n_OX = k2«n_AP~(____—.___-—n-DE—'"'c\'/“l "—O_X) : s S )
t

Para completar esta descripcion se requieren ecuaciones para deterrmnar los
moles de PH y el volumen de la mezcla reactante:

:—n__l‘H = n_PH_adicién(t) — %-(n_AF_inicial ~n_AP)-n_PH (10)°
‘ adicién consumo RS

Donde n_PH_adicién(t) representa el flujo molar-de PH al reactor. Para el
cambio de volumen respecto al tiempo se puede considerar como funcién
tinicamente de la adicién de PH al reactor (dado que se ha supuesto que la
temperatura es constante): S

:—v = n_PH_adicién(t)-£2 1)
t

donde 2 es un factor para convertir moles a volimen de PH y equivale a:

e MM_PH
p_PH-.conc_PH

donde MM es masa molar, p es la; densxdad a 60°C y conc_PH es la
concentracién volumétrica del PH en agua : :

Finalmente, para conocer los moles de agua dentro del reactor se agrega la
siguiente ecuacion:

% AG = n_PH_adicion(t)-fl + X1.(n_AF_iniclal = n_AP)-n_PH (12)

dt
adicion produccion
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donde f1 es un factor de equivalencia entre moles de PH adicionados y
moles de agua, equivalente a:

__ MM_l’H~p‘AG(T_rcac).( 1 - )
MM_AG-p_PH(T_reac) \ conc_PH (13)

De esta forma queda completa la descrxpctén quimica del proceso en

términos de un sistema de 5 ecuaciones dxferencxales y 2 ecuaciones de
balance de materia:

r

PRI - S\
dgar= ﬂ (n_AF_inicial — n_AP).n_PH - k2.n_AP- (-"——EE&MJ
dt v .
:—n_l’ll = n_PH_adicién(t) — 7-(n_AF_inicia| - n_AP)-n_PH
t

d

PR «
a_"_ox - k2-n_AP~( n_DE_inicial n_OX)
t

\%

:—n_AG = n_PH_adicién (-1 + %(n_AF_iniciul —n_AP)n_PH
1

£ v = n_PH_adicién(1)-22

L de o 4 (14)
n_AF = n_AF_injcial — n_AP o

n_DE = n_DE_inicial— n_OX

Funcién de adicion de PH: 3

Para ajustar las constantes cinéticas se requiere implementair‘kuna funcién de
adicion de PH. De acuerdo al dato 2 de la seccién anterior:la funcién-de :
adicién es discontinua. La cantidad de porrones de 70 kg para ‘iniciar. la
reaccion se puede calcular como sigue:

m_ AFconc _AF-MM _PH
MM _ AF-conc_ PH-70

Porrones _iniciales =

@s)

De acuerdo a esta relacion, si se agregan 420 kg de AF al 95% y se cuenta
con PH al 70% se requieren 6 porrones de 70 kg para iniciar la reaccién. La
cantidad total de porrones de 70 kg para adicionar son 50, para dar un total
de 3500 kg de PH, por lo tanto los 44 porrones restantes se deben agregar de
acuerdo con el dato 2 con un espaciamiento entre adiciones cada vez menor
desde 1 hora al inicio de la reaccién hasta 8 minutos al final de la misma, lo
cual se representa en la siguiente grafica.
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Grifica 3. Adicién de porrones de 70 kg de PH en el tiempo

Porrones de 70 kg

oL v — v
A~ S = R e A . R R R R E EE E R EE R R
= = =
Minutos de proceso

Si se grafica la adicion acumulada se puede observar la tendencia
exponencial del proceso de adicion:

Gréfica 4. Total de PH adicionado al reactor en el tiempo

Porrones adicionados

1 61 121 181 241 301 361 421 481 541 601 661 721 781
L Minutos de proceso

Esta grafica se puede ajustar a una ecuacion del tipo A exp(t/t) donde A se
puede evaluar en t = 0, A = 6 porrones y para la constante t se sabe que en
un tiempo de 840 min (14 horas) la adicion total es de 50 porrones, por lo
cual despcjando se obtiene un valor de t = 396.17 minutos o 23770 segundos.
Para obtener una funcién de adicién en el tiempo es necesario obtener la
derivada de esta ecuacion que resulta:
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Adicion_PH(t) = ﬁ\-cxp(%) (16)
T -

Si expresamos la ecuacién anterior en términos de moles de PH obtenemos
la siguiente fé6rmula para la adicién:

n_PH_adicién(t) = n_AF_ini cxp(i) 17)
T T

Para obtener un valor tentativo de las constantes cinéticas k1 y k2 se realiz6
un ajuste por prueba y error, hasta obtener un comportamiento similar al
observado en planta en cuanto a los tiempos de adicién y reaccion
(Apéndice B).

Para la constante cinética de la reaccién de formacién de oxirano se obtuvo
un valor de 4.46 veces la constante cinética experimental a 60°C (Perez Lara,
2001). Los valores obtenidos por este método son:

k1 = 0.000231385 (m3/kmol s)
k2 = 0.000115692 (m3/kmol s)

Para cumplir con el segundo punto mencionado al inicio de esta secci6n se
procedio a calcular la entalpfa molar de reaccién por el método de la energia
de formacién de enlaces, el cual sefiala que la entalpfa molar de reaccién es
aproximadamente igual a la diferencia de la energfa liberada por la
destruccién de enlaces en los reactivos menos la energfa absorbida por la
formaci6n de enlaces en los productos.

El valor de la energia de formacién para los tipos de enlace involucrados en
la reaccion de epoxidacién es:

Tabla 15. Energias de formacion de enlace

Tipo de enlace Energia de formacion

C=C 147 (kcal/ mol)
C-C 83 (keal/mol)
C-O 84 (kcal/ mol)
[eXe) 33 (keal/mol)

Enlaces destruidos en los reactivos:
1 enlace C=C, 1 enlace C-O y 1 enlace O-O: 147 + 84 + 33 = 264 kcal/ mol
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Potencia calorifica (kW)

300

Enlaces formados en los productos:
1 enlace C-C y 3 enlaces C-O: 83 + 3(84) = 335 kcal/mol

AHmn = reactivos - productos = 264 - 335 = -71 kcal /mol = -297,300 k] / kmol

Un valor experimental obtenido a nivel laboratorio sefiala un valor de 68.7
kcal/mol (Perez Lara, 2001), sin embargo para efectos del presente trabajo se
tomara como valido el valor teérico.

De acuerdo con la suposicién 5 de la seccién anterior, se puede obtener la
potencia calorffica generada por la reaccién exotérmica de epoxidacién en
un momento determinado de acuerdo a:

dn_OX

= AH
QW ~n dt

(18)

donde Qw es la potencia en kW.

Estos resultados se combinaron en la hoja de trabajo del software Mathcad
para simular el proceso tipico realizado en la empresa. De esta manera se
obtuvieron graficas de moles y masa de productos y reactivos en el tiempo,
el tiempo (mfnimo) en que alcanza la masa reactante la temperatura de
reaccién y la potencia calorifica generada.

Gréfica 5. Potencia calorifica generada por la reaccién
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Moles (kmol)

120

Nota: Para hacer un mejor ajuste de la constante K1, “cabe sefalar que ésta
tiene poca influencia en el tiempo total.de’reaccién y. mas bien tiene
influencia directa en el tiempo que tarda la masa reactante en alcanzar la

temperatura de reaccién.

Gréfica 6. Moles de reactivos y productos

Tiempo (hrs)
Dobles enlaces equivalentes
Oxiranos
" Acido fdrmico
— Acido perférmico
- Perdxido de hidrogeno
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4.1.5. Interpretacién de resultados y validacion del modelo

El propésito final era obtener un modelo que mostrara lo que pasa dentro
del reactor quimico y sus efectos hacia el exterior (generacién de calor) ante
adiciones los cambios en la adicion de PH. En las graficas siguientes se
muestra el efecto de adiciones discretas de PH de acuerdo al siguiente
esquema:

e Adicién de 6 porrones a las 0, 4, 8 y 12 horas del tiempo de reacci6én

Griéfica 8. Adicién discreta de PH al reactor para prueba del modelo

T T T T T 1

Adicion de PH (kmol's)

1 1 L I
° ¢

8
Tiempo (hrs)

La potencia calorifica generada se comporta de la siguiente manera:

Grafica 9. Potencia calorifica generada de acuerdo a la adicién discreta

Potencia calorifica (kW)

T 69

TRSE CO¥
| FALLA DE URIGEN




Modelado matematico

Se puede observar conforme avanza la reaccion el efecto de adicionar una
misma cantidad de PH es generar energfa producto de la epoxidacién en
una cantidad cada vez menor. Este comportamiento corresponde con el
observado en proceso: conforme la reaccién avanza es més facil controlar la
temperatura del reactor porque la potencia calorifica generada es cada vez
menor. Cualitativamente el modelo se comporta de la manera esperada,
restarfa corroborar posteriormente si con las condiciones propuestas, la
respuesta cuantitativa es similar.

4.1.6. Otros resultados del modelo quimico

Utilizando la hoja de trabajo del apéndice B se pueden obtener otros
resultados de interés para el proceso.

Velocidad maxima de epoxidacion

Si se realiza una adicién instantdnea inicial del peréxido de hidrégeno al
reactor (tiempo de adicion nulo) se obtiene la maxima velocidad de
epoxidacién posible. El aceite de soya alcanza un indice de yodos de 2 en
21.4 horas, es decir, se disminuye en un 30% el tiempo de epoxidacion. El
tnico problema seria disipar los mas de 700 kW de calor generado al inicio
de la reaccion. Los resultados obtenidos con estas condiciones se
representan en las siguientes gréficas:

Gréfica 10, Calor generado en el tiempo

Calor generado (kW)
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Gréfica 11. Moles de'productos y reactivos enel tiempo =

120

T T
i H ¢
'
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Moles (kmol)
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)
Tiempo (hrs)
— Dobles enlaces equivalentes
— Oxiranos
—— Acido formico
— Acido perférmico
== Peréxido de hidrgeno
— Agua

El resultado anterior planteca una limitante al tiempo minimo de
epoxidacion, ya que, de acuerdo al modelo, por mas enfriamiento que
tengamos disponible en el reactor, la reaccion no estard completa en menos
de 214 horas, por lo que es necesario hallar otro factor que tenga una
influencia en dicho tiempo. Un factor es la temperatura: al aumentar la
temperatura necesariamente aceleramos la velocidad de la reaccién, sin
embargo, podemos afectar la calidad del producto (al incrementar también
la velocidad de las reacciones secundarias indescables) y la seguridad de las
instalaciones. Otro factor que podemos madificar es el porcentaje de AF
utilizado. Finalmente, el otro factor que se puede modificar pero se
encuentra fuera de los alcances del presente trabajo es acelerar la reaccién
mediante el uso de un catalizador de 4cido mineral.
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Ademas es importante sefalar que los: resixltados cuanhta'tivovsk/no seran
completamente fieles “a-‘la’ ‘realidad | hasta que. el modelo" sea a]ustado
apropladamente con los datos reales del proceso.

Influencia del porcentaje de acido formico en el tiempo de reaccién

La relacién entre moles de 4cido férmico y dobles enlaces epoxidables en el

reactor es otro factor importante en el tiempo de reaccion del proceso.

Para mostrar el efecto de dicho porcentaje se ha construido la siguiente tabla
utilizando la hoja de trabajo en Mathcad del apéndice B.

Tabla 16. Efectos de la variacién de la relacion AF/DE en el proceso

Relacion Tiempo de Potencia calorifica
AF/DE | reaccion (hrs) | maxima generada (kW)

0.10 30.7 500

0.15 214 720

0.20 16.5 930

0.25 13.6 1120

0.30 11.7 1290

0.35 10.4 1460

0.40 9.4 1610

0.45 8.7 1750

0.50 8.2 1890

Con estos datos se construyeron las siguientes graficas:

Gréfica 12. Tiempo de reaccion vs relacién molar de AF/DE

Tiempo de reaccién (hrs)

[+] 01

02

03 0.4 05 06
Relaclén AF/DE

1

FAj
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Griéfica 13. Potencia calorifica maxima vs relacién molar de AF/DE

2000

!

1800 i
i

|

1600
1400 T e

Potencia calorifica maxima generada

1] 0.1 02 03 0.4 05 086
Relacidn AF/DE

Se puede observar que el tiempo de reaccién presenta una relacién inversa
con la relacion AF/DE, muy notoria en bajos porcentajes y menor a
porcentajes mayores; mientras que la potencia calorifica maxima generada
tienen una relacion directa y casi lineal (aumenta entre 150 y 200 kW por
cada 10% de aumento en la relacion AF/DE) con la variable mencionada.

En la grafica anterior se puede destacar que aun con altas relaciones de
AF/DE la potencia calorifica maxima generada es menor que la capacidad
de enfriamiento de las torres, por lo cual la limitante no es la capacidad de
enfriamiento instalada.

Sin embargo, hay que sefialar que ya se ha utilizado en el proceso una
mayor relacion AF/DE, con el resultado negativo de disminuir el indice de
oxirano final del producto. Esto se puede deber a que en fases iniciales de la
adicion una gran parte del acido féormico no tiene PH en exceso para formar
AP, debido a que si se agrega demasiado PH, con la capacidad limitada de
enfriamiento disponible se puede salir de control la reacciéon. Entonces el
dcido férmico reacciona con los oxiranos que se van formando para formar
hidroxiésteres lo cual disminuye el indice oxirano final del producto.

La solucion definitiva a este problema sera una combinacion de mejoras en
las condiciones de proceso (tales como el uso de algun catalizador y
disminuir la temperatura de reaccion en las fases iniciales), y mejoras en el
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disefio (aumentar la capacidad de enfriamiento en el reactor aumentando el
flujo efectivo de agua y el drea de transferencia) y el control del proceso. .-

4.2. Modelado térmico

4.2.1. Meta del modelado térmico

Se pretende obtener un modelo del sistema de enfriamiento del reactor, en
donde las variables conocidas sean la temperatura y flujo del agua de
entrada a los serpentines y chaqueta de enfriamiento, y los resultados sean
la temperatura del agua de salida y calor removido por el agua de
enfriamiento.

4.2.2. Informacién relacionada

Debido a la complejidad del sistema de enfriamiento instalado en la
empresa es muy diffcil tener un estimado del flujo de calor a través de los
serpentines y chaqueta de enfriamiento del reactor. Para poder determinar
este flujo de una manera preciso seria necesario desconectar el reactor del
sistema general de agua de enfriamiento y tomar mediciones de flujo y
temperaturas.

4.2.3. Formulacién y solucion del modelo térmico
1) Balance térmico global del reactor

Qwgen - Qwsal = QwWacum (19)

donde:

Qwgen: Calor generado por la reaccion quimica

Qwsat: Calor extraido del reactor

Qwacum: Calor acumulado

Cada uno de estos tres términos queda definido de la siguiente manera:
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QwWacum = (Zm Cp; ) (20)

donde:

m; son las masas de los compuestos presentes en el reactor
Cpi son los calores especificos de cada compuesto

T es la temperatura

t es el tiempo

Qwgen = AH M-d—“ilgﬁ 1)

y finalmente Qwsal, que es la suma de la pérdida de calor por conveccion al
medio, el calor disipado en los serpentines y chaqueta de enfriamiento y el
calor que absorbe la soluciéon de PH al entrar al reactor:

Qwaal = QWeonv.medio + QwWent + QWI"H (22)

donde:

Qwenf = qMagua Cpagua '(Tagua,sal‘Tagun.cn!)
Qweonv.medio = A (TILHC'TN)

Qwpen = qmpru Tpri

gm es el flujo masico

Tw es la temperatura del medio ambiente

h es el coeficiente de transferencia de calor por conveccion al medio
A es el area de transferencia de calor expuesta al medio ambiente

Para efectos de este modelo se despreciara la pérdida de calor por
conveccién al medio, considerdndola igual a cero.

Derivacion del modelo

Para estudiar la capacidad de enfriamiento de un serpentin se considera que
el agua dentro del tubo esta constituida por varios bloques discretos de
fluido que circulan por el mismo. Se supone para el modelo que existen las
condiciones para flujo turbulento y por lo tanto un mezclado perfecto, y que
no hay transferencia de materia ni energia en direccién axial (entre un
bloque discreto y otro).
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Figura 14. Bloque discreto de fluido para el modelo

El bloque de fluido se encuentra a una temperatura uniforme T gracias al
mezclado perfecto, tiene una capacitancia térmica C, viaja con velocidad v a
través de toda la longitud 1 del serpentin en un tiempo t = 1/v, y existe una
resistencia térmica R entre el fluido dentro del reactor (a una temperatura
uniforme Treac) y el fluido en el serpentin.

El modelo funciona de la siguiente manera: el bloque de fluido se mueve a
lo largo del serpentin absorbiendo energia debido a la diferencia de
temperatura con el fluido dentro del reactor. La temperatura alcanzada
depende del tiempo que esté el bloque dentro del reactor, siendo esta ultima
el méximo tedrico posible. El calor total retirado por el fluido de
enfriamiento equivale a la suma del calor absorbido por lo bloques teéricos
en que se segmenté el fluido.

Aplicando la ecuacién de conservacion de energfa al elemento discreto de
fluido tenemos:

QWin = QWacum (22)
Las ecuaciones constitutivas'aplicables son:

Tieac— T

AT
== == 23
Qwin = (23)

. TESIS CON
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donde

T es la temperatura del cilindro diferencial de agua

Treac es la temperatura de la masa reactante

R es la resistencia térmica entre la masa reactante y el cilindro de agua
C es la capacitancia térmica del cilindro de agua

Igualando (23) y (24) de acuerdo a (22) se tiene:
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Teewc= T o d (25)
R dt ]

Defmlendo
R ‘,C =1 (26)

donde a T se le conoce como la constante de tlempo y sustxtuyendo (26) en
(25) queda

r~j—T+T=T@~, @7) -
1 . N ’

hacnendo un camblo de vanable en (27) de acuerdo a:

O =Ty= Ti.. (28)

donde Tm es la temperatura de entrada del agua de enfrxamlento queda:

.49 +e'=e',‘~,,;;’f : (29);, :
[ [ R s :

Para resolver Ia ecuacxon (29) aphcamos la transformada de Laplace
quedando: :

(s -0(s) - B(0)) + B(s) = reme (30)
s L

Y como 6(0) = 0 entonces podemos despejar 6(s) quedando:

sy =t Qoo 31
-

s+ 1 5

Para regresar la ecuacién anterior al dominio del tiempo es necesario hacer
una expansion en fracciones parciales de la misma, quedando como sigue:
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s+ —
t

1 1
0(s) = [; - N ] O reac (32)
La transformada inversa de Lépiace de esta expresibn es:

-t :
- (1-of )] o
Aplicando en forma inversa el cambio de variable (28) queda:

T(W) = Tip * (Treac— Tin) - (1 - EXV(?)) : (34) : )

La derivada respecto al tienﬁpo dela 'ekp;ésibn anterior es:

El hempo que el bloque’de ﬂuldo se encuentra dentro del serpent{n es igual:
ala longltud del tubo (L) entre 1a veloc1dad del agua v)::

(mldench\—k e (37) o

v

Por lo tanto, el calor total acumulado por el c1lmdro dlferencxal de agua al
salir del serpentin es:

Treac— T -
QWacum = —'5“;—0 i cx‘{ th] (38)

Resta obtener una expresion para los’ valores de R y C. Primeramente el
valor de R se define como: .
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R= ot — (39)

U Ayansfdt.

donde
U es el coeficiente global de transferencia de calor
AurastdL es el Area de transferencia de calor del cilindro diferencial

Esta area de transferencia equivale a:
Amnsfa, =2+ o diL : (40)

donde

r es el radio del tubo del serpentin ’

dL es el ancho diferencial del elemento dlscreto de fluido (la d1ferenc1al de
la longitud del tubo) g

Por otra parte, el valor de C equxvale a:

C=m-Cp=p-V-Cp= pnrdLCp (41)

donde

m es la masa del elemento deerencxal
V es su volumen

p es su densidad

Combinando las expresiones (40)"y (41) en (38), después de reordenar la
expresién queda:

QWaeum=2- 71+ 1+ dL- U+ (Teege= Tin) - € .’(L‘";"_’_'-) 39).
vep-m- o - Cp

como 2nrL es igual al 4rea de transferencia de calor A y adémés‘vpm& es
igual al flujo mésico qm de agua de enfriamiento, entonces la expresxén (39)
se puede escribir como .

. e U.-A
QWaeum = 2% 1! r dL~’U . (T,wc— in) - cx(—m) (40) .

Sumando (mtegrando) el _ calor acumulado por todos los elementos
cilindricos de fluido a lo largo de todo el serpentin se tiene:
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dL . (41)

N :
. u-A
QWacum, tot '—'I 2-qer-U- (Treuc' Tin) . °"|’(‘ )
A : ST

qm- Cp

Resolviendo la expresion anterior queda: .

Recordando que 2nrL = A, la expresién anterior queda finalmente como:

Qwoul(qm-Tm) =U-A- (Truc - in) : c"p( an1 ACp) (43)

Por otra parte, para obtener el valor de la temperatura de salida del agua de
enfriamiento Touw, Se establece la siguiente igualdad a partir del balance
global de energia en el tubo de enfriamiento:

U-A
.Cp- - =U-A- - cexy - 44
qm . Cp (Toul Tln) u.-a (Tnnc Tln) e‘{ qm - Cp) ( )

De esta expresion se despeja Tou para obtener:

. U-A Uu-A
Tou{am. Tin) = Tin * (Treac = Tin) * 22— exn{ v Cp) (45)

En esta expresiéon A es un valor constante, Cp se puede considerar constante
evaluada a una temperatura promedio, Treac se considera constante a 60°C, y
gm y Tin son datos.

Extension del modelo a la chaqueta de enfriamiento

El modelo obtenido para un serpentin de enfriamiento puede utilizarse para
las chaquetas de enfriamiento instaladas, ya que de hecho son serpentines
exteriores, en donde s6lo una parte de los mismos estad en contacto con la
masa reactante, por lo cual el 4rea de transferencia es mejor. Para simplificar
los calculos se desprecia la trasferencia de calor por conveccién al medio
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desde la chaqueta de enfriamiento. Esta tltima suposicién tiene la ventaja
adicional de dar un margen de seguridad a los resultados obtenidos, pues el
calor extraido por la chaqueta seria ligeramente mayor que el valor aqui
calculado.

Determinacién del coeficiente global de transferencia de calor

La expresion general para el cocficiente U es:

Use——+ (46)
1 1 i
+—_— —
hext L Dine
esp
donde

h es el coeficiente de transferencia de calor por conveccién
k es la conductividad térmica del metal del tubo
esp es el espesor del metal del tubo de enfriamiento

Para determinar los coeficientes de transferencia de calor por convecci6én
existen expresiones empiricas en términos de los numeros adimensionales
de Nusselt (Nu), Reynolds (Re) y Prandtl (Pr). Estas relaciones tienen la
forma general:

Nu = f(Re, Pr) 47)

Los nimeros de Nusselt, Reynolds y.Prandtl estﬁn definidos de la siguiente
manera: S : e

Nu = 2P “8)
Re=2:0  (49)
) H
Pr= C"k' (50)
donde

D es el didmetro o alguna longitud caracteristica del sistema
k es la conductividad térmica del fluido

v es la velocidad caracteristica del sistema

p es la densidad del fluido
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Hes s 1a viscosidad del fluido
Cp es la capacidad térmica especffxca del f]uxdo

Expresiones para obtener hint

Para flujo turbulento en el interior de un tubo se tiene la siguiente expresion:

A 014
Nu = 0.023- Re®® . pr? (L'-) (51)
ps

Esta expresion se conoce como la ecuacion de Sieder-Tate, valida para Re >
10,000, 0.7 < Pr < 700 y L/D > 60, donde las propiedades deben evaluarse a
la temperatura promedio. p y pus son las viscosidades del fluido a una
temperatura promedio y a la temperatura de pared, respectivamente.

La ecuacién anterior se aplica para tubos rectos y para aplicarla en el flujo
interior de un serpentin de enfriamiento es necesario multiplicar el valor de
Nu obtenido en la ecuacion (51) por (1 + 3.5 D/ Dserp) donde Dserp es el
diametro del serpentin.

Expresiones para obtener hext
a) Para flujo exterior a una chaqueta en un reactor con agltacnén se tiene la

siguiente expresion:

2

2 L o
Nu = 0.36- Re> . pr (—”—) (52)
Hs . o

Las condiciones para aplicar esta ecuacion son; agltador tlpo remo, 300 < Re
< 300,000 y mezclado perfecto. : .

b) Para el flujo exterior a un serpentin en un reactor con agitacién se' tiene:

1 014 )
Nu = 0.87- Re®52. p¢? . (-‘-‘-) (53)

s

Las condiciones para aplicar esta ecuacion son: agxtador txpo remo, 300 < Re
< 400,000 y mezclado perfecto.

82



Modelado matemafico N

Calculo del coef!cnente de transferenCIa de calor por conveccu‘)n dentro de ’
los serpentmes (hxm) ; :

Las proplcdades termodinamicas. sngulentes corresponden a las del agua a’
una temperatura promedio de 30°C excepto donde se mdxque lo contrario:

p =996 . (kg/m?)

u = 0.00085 (kg/m s)

cp=4181 - (J/kgK)

k= 0613 (W/mK)

us = 0.00065 (kg/ms) ad5°C (Ts)
El serpentin del reactor R-1 es de 17 de didmetro nominal estandar. (DI =
1.049 in). El rango recomendado de velocxdades de flu]o en una tuberia es de
0.5a25m/s.

Los datos son:

vi=.5
v2=25 (m/s)

D = 1.049- 0.0254 D=0027:  (m)

Dserp =256 (M)
De aquf calculamos los ntimeros de,A Reynolds y Prandtl:

p-v2-D

Re2= £ 22— Re2 = 7.805% 10°
n S
pr=SEol Pr=5797."

k

Finalmente calculamos el }}aior de hint d‘k_e4ac'uexk'do a:

K Sy 'lj 021 .
hint = =] 0.36- Re2® - ped [ |y
5 L w)

hint = 298x 10° - . (W/m?K): s

Si consideramos el valor mfr{ixfno paré la velocidad del fluido obtenemos:
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p-vli.-D

Re_min = ‘Re_min=1.561x10'

: . i »2 s T e
hint_min = = | 0.36- Re_min® - Pc> (—“—) B ~(|+
D HsJ LT

hint_min = 1.019x 10* (W/mzK)

Calculo del coeficiente de transferencxa de calor por conveccnén fuera de
los serpentines (hext)

Para calcular el valor de hext consideramos que én el ‘exterior de los
serpentines solo hay aceite de soya (lo cual representa el peor caso). Se
considera la temperatura promedio de 60°C y-la‘temperatura de pared de
los serpentines en 45 °C. Las propxedades termodindmicas a estas
temperaturas son:

p_aceite(t) = 933.4- 0,652 (kg/m3)

k_aceite(t) = 0.181- 0.00025-t  (W/m K)

w_aceite(t) = 107 -0.9215-0.0138-t (kg/m_s)

Cp_aceite = 2000 i ‘(J/ ngfK) a 60°C

Orros datos necesanos soru

Lp= 2  i e dxémetro del agxtador en (m)
Ns =1 ' velocxdad del agitador en (rev/s)

D_reac = 2,862 - -didmetro interno del reactor (m)

Calculamos los nimeros de Reynols y Prandtl:

Lpz - Ns - p_aceite(60)
H_aceite(60)

Re2 = Re2 = 2.009x 10°

TESIS CON
FhLuA DE ORIGEN

Cp_aceite - p_aceite(60)
k_aceite(60)

Pr2= Pr2 = 214,497

Finalmente obtenemos el valor de hext:
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: |
N . 1 . 0.14
next o KBCSHE(60) | Lo 062 p 3 [ _accl‘u:(ﬁo))
D_reac - - B_aceite(45)

hext = 548.162 - - (W/m2 K)
Calculo del coeficiente global de transferencxa de calor U en el serpentm

Con los resultados anteriores y ademés sablendo que para el tubo de acero
inoxidable se tiene: :

k_metal = 63.9 (W/m K)

esp = 0.1330- 0.0254 esp = 337sx"|o" i espesor en (m)

Se pueden obtener los siguientes resultadOS'

U_serp_max = _l———l——_l— U_serp_max = 5§23.367 (W/ mzK)
esp L

LSS ) - MY
hint - k_metal  hext

U_serp_min = ! U_serp_min = 506.258 . (W/m?2K)_
1 esp 1 B o e TaTELT

- — + +
hint_min k_metal  hext

Calculo del coeficiente de transferencia de calor por conveccxén dentro de
la chaqueta de enfriamiento (hin) .

Tomando en cuenta que la chaqueta de enfrlamnento es basu:amente un
serpentin en la parte exterior del recipiente se hene

Para un tubo de 2" (ID: 2067 in): D = 2.067- 0.0254 D = 0,053 (m)
Re= £2¥2:D Re = 1.538x 10°
n
_Cp-p < mrics
pre =2k Pr=5.797 lEb [S (‘O N

Dserp = 2,874 (M)

DE ORIGEN

K 2 1 0.21 D
hint_chaq = — -} 0.36- Re’ . pr? (-E-) . (l +3.5- )
D Hs Dserp

hint_chaq = 2.44x 10* w/ mzK)
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Tomando en cuenta la velocidad minima del fluxdo (O 5 m/s) se txene el
siguiente resultado: g : .

p-vl-D
i

Re_min = Re_min= 3.076x 10t

2.y e
hint_chaq_min = % -[0.36' Re_min’: Pr?‘ (

Calculo del coeficiente de trax'\.vsfeulfénﬂ‘
la chaqueta de enfriamiento (hext) -

200 021 i

: : 60 S

hext_chaq = k_aceite(60) . [0.36- Re2? .pr23. (_—p_ac L )) :I
D_reac : RE Ee

hext_chaq = 387.856  (W/m?K)

considerando que el espesor es:

esp2 = .25-0.0254 esp2 = 6.35x 71

Con estos datos y los resultados ;a_r'\t‘e'rioresk podemos calcular:

S

U_chaq_max = - U_chaq_max = 367.831 (W/ mzK)
! o esp2 - + ! ) Tt .
hint_chaq - k_metal - hext_chaq
U_chaq_min = ! U_ch:iq_min =357462" (W/ mzK)

1 esp2 1
hint_chaq_min - k_metal  hext_chaq

Cilculo de un coeficiente U promedio

Para promediar los valores obtenidos en el serpentin y la chaqueta se toman
en cuenta las areas de transferencia de calor de ambos:

TESIS GOF s
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A_serp = 23.63 (mz)
A_chaq = 13.992

Con estos valores se pueden obtener los siguientes promedios ponderados:

U_max = U_chaq_max - A_chaq + U_serp_max - A_serp U_max= 465.521 W, /m2 ‘K)
A_chaq + A_serp Ly :
U_min = U_chaq_min « A_chaq + U_serp_min - A_serp U_min = 450,9]9 o (W/m2 K)

A_chaq + A_serp

Finalmente, para efectos de célculo se tomaré un valor de U de 450
(W/m2 K).

Célculo del flujo maximo de agua de enfnamxento

Considerando que la velocidad maxuna recomendada para flu)o de agua en
tuberfas es de 2.5 m/s, se puede calcularel’ HUJ : méxlmo a través de
serpentines y chaqueta de enfriamiento’ como sigue::

DIl = 1.049 (in) DIz =,2.657, B

v_max = 2.5 (m/s) p_AG = |ooo

7. (DIl 0.0254°
a4

Al = Al =5.576x 1074

7. (DI2. 0.02547 Asis l675x1 1‘0‘_3

A2 = P

Atot = 3. Al + 2+ A2 Atot = eoozx 10‘3 (mﬁ),

qmax = Atot - v_max qmnx- 00]5 o 1‘.: ‘ (m3/s)

qm_max = qmax- p_AG : qm__mnx= 15.006 . (kg/Sj
Resumen

Las ecuaciones para el modelo térmico del sistema de enfriamiento son:

Qwou((rqm-r’rin) =U-A- (Treac - in) g exi{—q:: (A:p) 43)

TESIS CON | 87
FALLA DE ORIGEN




... Modelado matemadtico

T;ul(ql?‘-Tin) =Tin + (Trn;ac,"'"

Ambas expresionés estanen t’éfrh\inosybdkev la témperatura de entrada y el flujo
masico de agua de enfriamiento, donde:*:

U=oas  (KW/m? K) . a=37622 (D)

Treac = 60 (°C) : Cp= 4.195 '(kj/kg ‘K)

De aqui podemos graficar éstas ecuaciones con flujos de 0 a 15 kg/s (el flujo
méaximo calculado) y para temperaturas de entrada de 10,15 y 20°C.

Grafica 14, Calor removido por los serpentines de enfriamiento a diferentes flujos y temperaturas

700

500 | -~y e :
B , |
= i !
T 00| :
2 :
E ;
5 300"
] ;
o
200 t
100 ' ; ' -
i ! : :
| o !
o i ! H :
0 1 2 3 4 s 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15 16
Flujo masico de agua (kg/s)
— Tin=10°C
""" Tin=15°C
— Tin=20°C
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Grafica 15. Temperatura de salida del agua de enfriamiento a diferentes temperaturas y flujos

as

Temperatura del agua de salida (°C)

Flujo masico de agua (kg/s)

— Tin=10°C
o= Tin=15°C
—  Tin=20°C

4.2.4. Ihterpretacién dé résultados y validacion del niodelo

Se pueden obtener los valores limites de las expresiones obtenidas para
obtener que: : : : :

- ATNI&X
lim-Qw(qm) =U- A . (Treac - Tin) = =

qm—so

lim Tout(gm) = Tin

qm-sm

Como se puede observar los valores limites para el calor removido por lo
serpentines y la temperatura de salida del agua de enfriamiento son los
valores esperados, es decir ATmax/R y Tin, respectivamente, donde R =
1/UA. Aunque para efectos practicos el lfmite para el calor removido a flujo
maximo de 15 kg/s estd entre los 500 y 650 kW, dependiendo de la
temperatura de entrada del agua.

Es muy probable que el calor removido sea muy inferior a estos valores ya
que se requeriria una gran presién de agua en la linea de enfriamiento para
poder asegurar este flujo. El flujo de 15 kg/s equivale a 900 Ipm de agua, es
decir, que todo el flujo de una de las bombas instaladas en la planta se

TESIS COW %
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mande al reactor R-1, por lo cual seria muy conveniente aislar el sistema de
enfriamiento del reactor R-1 del resto de la planta. :

Por otra parte, el incrementar el 4rea de enfriamiento del reactor (instalando
un segundo serpentin de enfriamiento en el mismo) resultarfa en una mejora
directa en la capacidad de enfriamiento.

Las dos estrategias anteriores combinadas resultarfan en una mejora notable
en el proceso, ya que permitirfan adicionar el peréxido de hidrégeno a un
ritmo acelerado que asegure siempre un exceso respecto al requerimiento
estequiométrico en relacion con el 4acido férmico, propiciando la formacién
de acido perférmico. Esto por una parte acelera la reacciéon y por otra evita
que el acido férmico pueda reaccionar con los grupos oxiranos previamente
formados.

Por otra parte, se puede apreciar que mientras mayor sea la temperatura de
entrada, ser4 menor la cantidad de calor que remueva el serpentin y sera
menor la diferencia maxima de temperaturas entre la entrada y la salida del
agua de enfriamiento (que ocurre en un punto cercano a los 4 kg/s).

Ademas es importante sefialar que de acuerdo al modelo no hay
transferencia significativa de calor con flujos de agua menores a =0.8 kg/s.
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5. Diseno del sistema de control de

proceso

En este capitulo se plantea un disefio para el sistema de control de proceso,
para lo cual se utilizaron las gufas metodol6gicas mostradas en el marco
teorico. Ademas para simplificar el trabajo, se consider6 primero cada paso
del proceso por separado y posteriormente se integraron todos los sistemas
generados.

5.1. Objetivos de control

Para tener un panorama general de lo que se espera con el control del
proceso, se enlistan a continuacion los objetivos partlculares de control en
las 7 areas mencionadas en el marco te6rico.

1. Seguridad del personal

a) El nivel del reactor no debe superar el nivel maximo : e

b) La temperatura debe estar bajo control en todo momento (no debe
superar por ningun motivo los 70 °C)

¢} No debe excederse la capacidad de enfriamiento del sistema instalado

d) El tanque de peroxido de hidrégeno no debe calentarse

e) El tanque de acido féormico no debe calentarse

f) El peroxido de hidrogeno debe afiadirse en pequefias cantidades de
manera controlada al reactor cargado previamente con aceite de soya y
acido férmico

g) No deben acumularse grandes cantidades de 4cido perférmico en el
reactor

h) El peroxido de hidrégeno no debe entrar en contacto con la piel, ni ser
inhalado o ingerido por el personal

i) El 4cido férmico no debe entrar en contacto con la piel, ni ser inhalado o
ingerido por el personal

2. Proteccion ambiental

a) El material del reactor no debe derramarse
b) El peroxido de hidrégeno no debe derramarse
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¢) El acido férmico no debe derramarse
d) Los productos de desecho del proceso deben minimizarse

3. Proteccion del equipo

a) El flujo de la bomba de agua de enfrlamlento snempre debe ser ‘mayor o
igual a un minimo :

4. Operacion facil y uniforme

a) Los volumenes de adicion de reactivos deben mantenerse bajo control.y
sin excederse

b) Se debe mantener la secuencia correcta entre los pasos del proceso

c) La temperatura del reactor debe mantenerse constante a la temperatura
de proceso

d) La adicién de H20: debe tener una variacion suave

e) El flujo de agua de enfriamiento al reactor debe tener una variacion
suave

5. Calidad del producto

a) El indice de oxirano debe ser el maximo
b) El {ndice de yodos debe alcanzar un valor minimo

6. Eficiencia y optimizacién (utilidades)

a) Se debe aprovechar al maximo la capacidad de las torres de enfriamiento

b) Se debe aprovechar al méaximo la capacidad del reactor de epoxidacion

¢) Se debe minimizar el exceso de peroxido de hidrégeno y la cantidad de
acido férmico utilizado (minimizar desperdicios)

d) La reaccion debe llevarse a cabo en el menor tiempo posible para evitar
reacciones secundarias

e) La reaccién debe llevarse a cabo a la menor temperatura posible para
evitar reacciones secundarias

7. Monitoreo y diagnéstico

a) Se deben proporcionar al operador despliegues para las variables de
proceso importantes y los rangos aceptables para las mxsmas, junto con
las alarmas correspondientes

b) Se debe mantener un registro histérico de.las vanables de proceso de
cada lote producido
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c) Se deben contar con sistemas de monitoreo de la calidad del producto y
de la eficiencia quimica y térmica del proceso.

Los 6 elementos del disefio de control de proceso seran mostrados a través
del disefio de los sistemas de control automatico para cada paso, seguin se
requicera o sea aplicable cada aspecto.

5.2, Sistemas de control automatico para la etapa de
reaccion del proceso

5.2.1. Pasos previos a la produccion

a) Determinacion de los pardmetros de produccién:

- Relaciéon molar entre dobles enlaces epoxidables y catalizador

- Exceso de peroxido de hidrégeno respecto al requerimiento
estequiométrico

- Temperatura de reaccion

Estos parametros son fundamentales para el proceso y se obtienen
previamente mediante simulaciones, pruebas de laboratorio, pruebas en
planta piloto y experiencias de produccién en planta.

Region de operacion posible

Para relaciéon AF/DE 10% a 50%
Para relacién PH/DE 100% a 150%
Para temperatura de operacion 50 a 65 °C

Punto de operacién

Relacion AF/DE: 12%
Relacion PH/DE: 130%
Temperatura de operacién: 60 °C

b) Toma de muestra de los reactivos para determinacié6n del fndice de yodos
inicial del aceite de soya
c) Calculo de la orden de produccién:
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Se establece un nivel maximo seguro en el reactor, que corresponde al 75-
80% de su capacidad, con lo cual se puede calcular la carga de aceite de soya
al reactor, la cantidad de AF y PH total a utilizar.

Se debe asegurar que el requerimiento de materias primas se pueda
abastecer con el inventario de materias primas en los tanques de

almacenamiento, es decir, que el volumen de materias primas almacenadas
sca mayor que el volumen de materias primas requeridas.

5.2.2. Paso 1: Carga del aceite de soya
Diseiio de proceso

La carga se puede automatizar y controlar instalando un sistema de
dosificacion de acuerdo al siguiente esquema:

___________________________ Microcontrolador ..
H programable ! :

| | _
Aceite ! —
(ET © |43 | s =@
! ; _;
T g
YTM

" Figura 15. Sistema de dosificacién de accite de soya

Mediciones
Variable Principio de Valor nominal Informacion
funcionamiento y rango del especial

del sensor sensor

Nivel del tanque Presion 0-100% del nivel
diferencial maximo

Nivel del reactor Presién 0-100% del nivel
diferencial maximo
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Temperatura del
reactivo

RTD

0-100°C

Flujo de reactivo

Velocidad angular

0-100% del flujo

del motor x méaximo
volumen
desplazado por
revolucion
Elementos de control final
Identificacién Capacidad méxima Informacién especial
Bomba dosificadora 240 ipm Puede usarse la bomba
de engranes existente
conectada con un motor
con variador de
velocidad para
controlar el flujo
Limites
Variable | Valores Medida/inferida | Flexible/estricta | Penalizacién
limites por violar el
Iimite
Nivel del | Alto, 80% [ Medida Flexible Posible
reactor de o derrame de
capacidad material
mdxima L
Nivel del | Alto, 80% | Medida | Flexible Posible
tanque de L derrame de
capacidad material
maxima
Perturbaciones
Fuente Magnitud Dindmica
Flujo a través de toma | Bajo flujo Poco frecuente

de muestra

Flujo de entrada de
reactivo  al tanque
(durante la recarga del
tanque)

Flujo moderado

Poco frecuente
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Respuestas diniamicas

Entradas Salidas Ganancia Modelo
dinamico
Flujo Niveles del [ Igual al flujo Proceso de
tanque y reactor integracién

Estructura de control

La dosificacion es controlada por un microcontrolador programable. El
microcontrolador, con una adecuada programaciéon, puede determinar en
forma muy exacta la masa total dosificada mediante una funcién de la
densidad respecto de la temperatura del reactivo. El programa incorporado
debe incluir una funcién para dosificacion controlada cuyos parametros
sean la masa total a dosificar y una funcion del porcentaje de flujo maximo
de la bomba respecto al tiempo (puede ser constante). Se elige un
microcontrolador programable en lugar de un Controlador Légico
Programable (PLC) debido a la mayor flexibilidad de programacion que
tiene el primero.

Algoritmos de control

Adicionar a flujo méaximo el volumen solicitado hasta llegar a un 99.5% del
total a adicionar, entonces reducir gradualmente el flujo hasta 0 de acuerdo
con el porcentaje que falta por adicionar. Si el volumen que falta por
adicionar es menor al volumen de reactivo actual en el tanque o el nivel del
reactor excede el 80% de su capacidad, hay que parar la adicién. La
velocidad angular del motor (sefial de salida del controlador) equivale al
flujo calculado dividido entre el volumen desplazado por revolucién en la
bomba.

Monitoreo del desempeiio

El volumen dosificado puede determinarse de tres maneras: a través del
nivel del tanque, a través del nivel del reactor e integrando el flujo de la
bomba dosificadora. Las tres lecturas deben coincidir, excepto la del nivel
del reactor, si se esta dosificando simultdneamente el 4cido férmico.

El microcontrolador puede proporcionar lecturas de niveles, temperatura,
flujo, masa de reactivo en el tanque y adicionada a un Sistema de
Supervision de Control y Adquisicién de Datos (abreviado SCADA, por sus
siglas del inglés Supervisory Control and Data Aquisition).
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Seguridad

Los transmisores de nivel proporcionan al controlador los niveles iniciales y
actuales del tanque y el reactor para tener un adecuado control de
inventarios y aumentar la seguridad de esta etapa, impidiendo al operador
el sobrellenado accidental del reactor o previniendo instrucciones
incoherentes como la solicitud de dosificar méas reactivo del disponible en el
tanque de almacenamiento.

Control del agitador del reactor

El agitador se puede automatizar y controlar de acuerdo con el siguiente
sistema:

Microcontrolador |
programable [ TTTTTTTTTTTTT

- TESIS CON
Figura 16. Sistema de agitacion FALIL!A DE L/.MGEIq

Mediciones

El transmisor de nivel puede ser el mismo utilizado para controlar la adiciéon
del aceite de soya.

Variables manipuladas

Encendido/apagado del motor del agitador.

Estructura de control y seguridad

El agitador, al estar asociado con el transmisor de nivel, sélo se encendera

cuando el nivel est¢ por encima de la altura de las aspas del agitador para
que el motor no trabaje en vacio.
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Monitoreo del desemperio

El microcontrolador puede proporcionar a un sistema SCADA el estado del
motor (encendido y apagado).

5.2.3. Paso 2: Carga del acido formico

Para este paso se puede utilizar un sistema analogo al del paso anterior. Sin
embargo, se puede utilizar un microcontrolador maestro para realizar
simultdneamente la dosificacién del aceite de soya y el catalizador,
ajustando proporcionalmente el flujo de las bombas dosificadoras, Esto
ahorraria algo de tiempo de produccién.

El flujo de la bomba de 4cido férmico debera ser igual al flujo de la bomba
de aceite de soya multiplicado por la relacion entre el volumen total de
acido féormico y el volumen total de aceite de soya a adicionar.

La seguridad relacionada con el manejo de esta sustancia peligrosa aumenta
notablemente con este sistema, pues al no ser manejado en forma manual se
disminuye la probabilidad de derrames o accidentes por contacto o
inhalacion.

5.2.4. Paso 3: Inicio de la reaccién
Diseiio de proceso

Para automatizar y controlar este paso se propone combinar el sistema de
dosificacion (aplicado al tanque de per6xido de hidrégeno) con un esquema
de control en cascada de temperatura a flujo.

Para el adecuado control de la temperatura del reactor se propone ademas
desconectar el sistema de enfriamiento del reactor de los demas equipos,
asignando una bomba exclusivamente para la alimentacién de agua de
enfriamiento al reactor de epoxidacion. Al utilizar este esquema es necesario
instalar una valvula reguladora de presiéon que recircule el agua a la succién
de la bomba en caso de que la valvula del agua de enfriamiento hacia el
reactor esté cerrada.

El disefio propuesto se resume en el siguiente diagrama:
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Microcontrolador
programable
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Torre de
enfriamiento

Valvula
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de presién

— e

Bomba de agua
de enfriamiento

Figura 17. Sistema de control de temperatura del reactor

Mediciones

Ademas de las mediciones del sistema de dosificacion del peréxido de

hidrogeno estan:

Variable Principio de Valor nominal y
funcionamiento del rango del sensor
sensor
Temperatura del reactor RTD 60, 0-200 °C
Flujo de agua de enfriamiento Placa de orificio 810, 0-900 ipm

Variables manipuladas

Identificacion

Capacidad maxima

Informacién especial

Vilvula automatica

900 lpm con 100% de | Instalar el regulador de

para controlar el flujo { apertura presibn para mantener
de agua de enfriamiento la presion constante
Flujo de la bomba |501pm

dosificadora de

ey
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Disefio del sistema de control

[ peroxido de hidrégeno | [ ]

Detalles de la valvula de control

Para simplificar la figura anterior no se han incluido los accesorios
necesarios en una instalacién real de una valvula de control, es decir, las
purgas, reducciones, valvulas accesorias y la valvula del directo para control
manual en caso de requerir mantenimiento la véalvula automatica. La
instalacion tipica completa se muestra a continuacién:

e e e e e

| g Bl A e
= T i 1
i - l:t———J

Figura 18. Detalle de instalacion de una valvula automatica

—

La posicién de falla de la valvula de control debera ser en abierto, para que
en caso de algun problema con el suministro de aire para la valvula el
sistema enfrie a toda capacidad el reactor.

Limites
Variable Valores | Medida/inferida | Flexible/estricta | Penalizacion
limites por violar el
limite
Flujo de | Alto, Medida Flexible Exceder la
agua de | 810 Ipm capacidad
enfriamiento | 90% de de
apertura enfriamiento
de la disponible,
valvula aumento
incontrolado
de
temperatura
en el reactor
Temperatura | Alto, 70 | Medida Estricta Derrame de
del reactor °C material (el
reactor se
vomita)
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Perturbaciones

La  principal perturbacxén es:la temperatura d‘
enfriamiento, ya que si por algun: motivo:llega’r
enfnammnto, la capacidad de enfrlamlento del reac r dlsmmmra

Respuestas dinamicas
Ver los resultados de los modelos qutmi'cé’y’té‘x‘-krnicé del p:;oceéo )
Algoritmo de control

El control en cascada se implementa de la siguiente- manera: el control de
temperatura se establece con un algoritmo PID (Proporcional-Integral-
Derivativo) en su forma de velocidad y su salida determina el punto de
consigna (Set Point) para el control de flujo, el cual cuenta con un algoritmo
tipo PI (Proporcional-Integral).

La seleccion del algoritmo PID en su forma de velocidad se justifica debido
a que es un algoritmo facil de implementar y no tiene el problema
denominado Wind-Up que consiste en una excesiva integracion del error al
estar la variable controlada muy lejana al punto de consigna (por ejemplo, al
arrancar el reactor). Este problema se observa como un retardo en la accién
del controlador, es decir, cuando se inicia el lote la accion integral del
controlador acumula un error negativo por mucho tiempo de tal forma que
cuando la variable tiene un error positivo (la temperatura del reactor
sobrepasa el punto de consigna) el controlador no actia hasta que el error
positivo haya contrarrestado la integral del error negativo.

Analisis del algoritmo PID en su forma de velocidad
El algoritmo PID en su forma de velocidad para sistemas digitales esta dado
por:
. at Td )

AMVy = Ke. [ch — CVyoy + 5 (Cvy - sPy) + w (CWw-~2-CVyr + ch_,)]

MVy = MVy_| + AMVy
Donde
MYV es la variable manipulada

SP es el punto de consigna
CV es la variable controlada
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Ke es la ganancia del controlador

Ti es el tiempo integral

Td es el tiempo derivativo

At es el intervalo de tiempo de muestreo de la sefial de CV

Si dividimos la expresién anterior entre At queda:

AMVy K [CVN-CVN_,
=Kec.

1 Td
+ — - (CVWy-SPN) + — - (CVny—2: CVn.| + CWN
! S (O + T (O 2 + )

AMV, CV - CVii - CViy = 25 CVyl) + CVye
N = Kp-(CVy - SPy) + Kv. = ""+,K,.( N N-1 w-2)
At . oAt R S AR
posicion " velocidad TR - aceleracién
donde:
Kp = Ke Ganancia de posicion
Ti
Kv = Ke Ganancia de velocidad

Ka=Ke-Td Ganancia de aceleraciéon

Los dos ultimos sumandos del lado derecho de la expresién anterior son en
realidad la primera y segunda derivada de la variable controlada respecto al
tiempo en forma numérica, de manera que se puede rescribir como:

2
d MV =Kp.(CV-5SP) + Kv-Scve ka- Scv
dt dt dt”

posicion velocidad aceleracion

De esta manera se puede observar que el algoritmo de control PID
expresado como velocidad es una funcién de la posicién, velocidad y
aceleracion de la variable controlada. Aplicado al reactor quiere decir que
hay que abrirle mas rapido a la valvula de agua de enfriamiento mientras
mas arriba esté la temperatura de la deseada o mientras mas rapido cambie
la temperatura.
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5.2.5. Paso 4. Adlclon controlada

El principal problema de este paso es hallar. una forma de adlcnonar 1o mas
rapidamente posible sin que la generacién de energfa resultante rebase la
capacidad de enfriamiento disponible. Para resolver esta sxtuacxbn se
propone el siguiente sistema:

Sistema de control basado en el balance de ehergla,

Para poder hacer un balance de energfa en tiempo real en el reactor de
epoxidacién se requiere la siguiente instrumentacion:

1. Flujo volumétrico (qrH) y temperatura (Tpi) del peroxido de hidrégeno

2. Flujo volumeétrico (qac) y temperaturas de entrada (Tagenra) y salida
(TaGsate) del agua de enfriamiento

3. Temperatura del reactor (Treac)

Ademds se requiere contar con los siguientes valores:
Cp(T) para el perdxido de hidrogeno

Cp(T) para el agua de enfriamiento

Cp(T) para la masa reactante

p(T) de la solucion de PH
p(T) del agua

El balance global de energia en el reactor es:
Qgcn - (Qenl + QPH) = Qacum (54)

Donde

Qgen €5 la potencia calor{fica generada por la reaccién

Qens es la potencia calorifica disipada por el sistema de enfriamiento
QpH es la potencia calorifica absorbida por el flujo de PH frio al reactor
Qucum s la potencia calorifica acumulada en el reactor

Resolviendo la expresiéon anterior para Qgen queda:
Qp,cn = Qent + QrH ~ Qacum (55)
Donde cada elemento puede expresarse en funcién de las mediciones en

campo y datos experimentales mencionados anteriormente de la siguiente
manera:
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Qrii = qpPH prH(Tprom) CprH(Tprom) (TeH = Treac)
Qent = qac PAG(Tprom)CpAG(Tprom) (TAG.entra + TAG,sale)
Quacum = Mreac CPrcnc(Trcnc) dTmac/ dt

La ecuacion (55) implica que es posible estimar el calor generado por la
reaccién mediante mediciones relativamente sencillas - (flujos -y -
temperaturas). Al obtener el calor generado por la reaccién se puede obtener
una medida de la velocidad y avance de la reaccién, dividiendo este valor
entre la entalpfa molar de reaccion. :

La idea del control de adicién automatico de perdxido de hidfégeno es
hacer que la respucsta del sistema se parezca lo mas posnble ala snguxente
curva: . :

Figura 19. Comportamiento dindmico ideal del proceso de epoxidhcién

n_OX_max 1 i —

<)

[~

£

x

o

8 Qgen_max

I _1 “gen_max

2 Hreac

=

Tiempo de reaccion

El aspecto méas importante de esta curva es la pendiente inicial de la misma.
Esta pendiente es igual a la maxima posible de acuerdo a la capacidad de
enfriamiento disponible, es decir Qgen_max/AHrxn o bien en términos de
la capacidad de enfriamiento Qenf_max/AHrxn. El no exceder esta
pendiente reduce el riesgo de tener algun problema relacionado con el
control de la temperatura del proceso.

Ajuste fino de los parametros de los modelos

Antes de adicionar peréxido de hidrégeno al reactor en modo automatico es
necesario hacer un ajuste fino de los parametros de modelado,
principalmente las dos constantes cinéticas, la entalpia de reaccién y el

coeficiente global de transferencia de calor del sistema de enfriamiento del
reactor.
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El procedimiento para hacer este ajuste es ¢l siguiente:

1) instrumentar completamente el reactor con los medidores de flujo y
temperatura  indicados anteriormente. Instalar el controlador de
temperatura del reactor en cascada en modo automadtico previamente
sintonizado con el proceso.

2) Correr un lote adicionando el peroxido en modo manual por porrones
registrando todos lo flujos v temperaturas involucrados, y muestreando
continuamente (cada hora o media hora) la masa reactante para determinar
el avance de la reaccién real mediante andlisis de laboratorio (indice de
yodos, indice de oxiranos e indice de peroxidos).

3) Los resultados de esta experiencia deber ser representados en graficas
respecto al tiempo de todas las variables quimicas y térmicas importantes.

4) Los parametros de los modelos se ajustaran mediante un método iterativo
hasta obtener el minimo error entre el comportamiento calculado a través de
los modelos v el comportamiento obtenido en campo.

El método iterativo consiste en dar valores a los parametros de los modelos
en forma aleatoria dentro de cierto rango y obtener una respuesta dinamica
tedrica. Luego se calcula una medida del error de la respuesta tedrica
respecto a la respuesta real (por ejemplo: la integral del tiempo del error
instantaneo al cuadrado (ITEIC)). Esto se debe hacer la mayor cantidad de
veces posible (se puede programar el algoritmo en una computadora
personal y dejar el método iterando varias horas) para obtener una tabla los
valores utilizados en los parametros del modelo y la medida del error
correspondiente. Al final se elegiran los valores de los parametros que
dieron la respuesta con el menor error.

Entradas y Respuesta
perturbaciones o . L del proceso
uwm 1 vt
ey Proceso reat e
L

b
| Respuesta

del modelo
T TTTTTTTT vy
Modelo Teorico
g -

| i T \
i Parametros \
- Seleccionar parametros con min(ITEIC)

Generador de !
parametros |

:
1
i

[ |

Figura 20. Esquema del algoritmo de basqueda para ajuste fino de pa;;;léil;s
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Aquf cabe mencionar que puede darse el caso que incluso después de miles
de iteraciones no se obtengan pardmetros adecuados para los modelos, lo
cual indicarfa que la forma del modelo, y no los parametros, es lo que
requiere modificarse. Entonces serfa necesario estudiar mejor el proceso
para reformular el modelo correspondientemente. Normalmente esto
implica elaborar un modelo mas riguroso y detallado.

Adicién controlada en modo automatico

Ya que se ha hecho un ajuste fino de los parametros de los modelos, el
microcontrolador debe programarse para controlar la adicion de PH al
reactor de manera que el tiempo de adicién sea el minimo y se aproveche al
méximo la capacidad de enfriamiento disponible.

De aqui en adelante se pueden escoger dos caminos segiin se pueda o no
garantizar una capacidad de enfriamiento razonablemente constante
durante la ctapa de reacciéon del proceso. Esto es, si el sistema de
enfriamiento se comparte entre varios procesos, entonces existe una gran
variacion en la presion en la ifnea y la temperatura de entrada del agua de
enfriamiento, por lo cual no se puede garantizar una capacidad de
enfriamiento constante y se tendra que seguir el segundo camino.

METODO 1a: Capacidad de enfriamiento constante con funcién de
adicién paramétrica

Si es posible garantizar una capacidad de enfriamiento constante, entonces
se puede calcular un esquema de adicién que minimice el tiempo de adicion
del PH aprovechando al méaximo posible el enfriamiento disponible (con
cierto margen de seguridad). Para obtener este esquema se puede proceder
como sigue:

a) Calcular la capacidad de enfriamiento méxima de acuerdo con las
condiciones instaladas en la planta. Para ello se deben obtener el flujo
maximo de agua a través de los serpentines y chaqueta, y la temperatura de
entrada maxima del agua de enfriamiento, y con estos datos se calcula dicha
capacidad.

b) Restar al valor anterior un determinado porcentaje como margen de
seguridad (por ejemplo, 10%).

c¢) En el modelo matematico de la reaccion introducir una funcién
paramétrica para el flujo de PH respecto al tiempo de reacciéon (puede ser
una funcién exponencial, cuadratica u otra similar).
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d) Se ajustan los parametros en el modelo mediante el algoritmo expuesto
anteriormente hasta hacer que la curva de la potencia calorifica generada
por la reaccién se acerque el mayor tiempo posible al valor obtenido en el
inciso b)

Ejemplo:

Utilizando los parametros del modelo cinético obtenidos con anterioridad, y
como datos una capacidad de enfriamiento de 333 kW (300 kW al 90%) y un
flujo molar maximo a través de la bomba de adicién de PH de 0.025 kmol/s
(50 1pm), proponer y ajustar una funcién paramétrica para el flujo molar de
adicion del PHL

El modelo que se propone es el siguiente:

n_PH_adicion(t) = |fmax_PH if 0<t<tl ... 1. Iniciacion de la reaccion
A+ E.ex{‘ - :2) if12<ts3 ... 2. Adicion controlada
T T

0 otherwise ... 3. Fin de la adicién

donde se tiene:

Datos:

fmax_PH= 0,025 (kmolss) ... fiujo molar maximo de PH a través de la bomba de adicic

Parametros a ajustar:

AC=0001155 77 - {kmol/s) - - ..+ flujo molar constante

B'=0.095 : (kmol/s) - coeﬁcleme para flujo molar exponencial

1l = 8.99960 (s) -.. tiempo de adicion inicial a flujo molar maximo de PH
12 = 5560 (s) ... tiempo de inicio para adicion incrementat

3 =10.773600 (s) ... tiempo de fin de la adicion incremental

Los pardmetros fueron ajustados a tanteo hasta obtener una respuesta
satisfactoria. El parametro t1 es el mas facil de ajustar, pues con todos los
demés parametros en cero, se obtuvo como el maximo valor que se le puede
dar para que la curva de generacién de calor se acerque lo més posible al
valor méaximo. Los otros 4 parametros restantes se ajustaron a mano hasta
acercarse lo mas posible a la siguiente respuesta ideal representada en la
figura 19.
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Funcién de adicion: fadd(t) = A + 2.=xp(l) :

. HERRED SETTEE O 3 £
Funcién acumulativa de adicién:” “add(t) = J' fadd(ry dt =T ad&(i) = At + B»ex;{—l-)
Se debe cumplir que: i o-ioadd (13 ~12) ﬁ‘n_PH_lol - fmnx;Pli(I

ARV

de aqul se obtiene que: SR S T=6362473  (9)
’ i ; : l‘r{n_‘_PlLlo! — fmax  PHtl = A-(13 - tz)] o .
s — B ey

La respuesta obtenida con fo valores ajustados es
Grafica 16. Réspucsta en moles de oxirano del esquema de adiéiéj\ pfépﬁesto L

Moles de oxiranos respecto’al tiempo ;

) 3 6 9 1”2 15 18 2t 24 27 30
Tiempo (hrs)

—= Oxiranos

— Limite maximo de for ion de oxi
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Adicidn de PH (mol/s)

Gréfica 17, Calor generado por la reaccién con el esquema de adicion de peréxido propuesto

Calor generado por la reaccién

300

|
j

Calor generado (kW)

6t 2 3 4 8 6 7 B 9 (011 1243 (4 15 16 17 (8 19 20 21 22 23 24 25 26 27 28 29 30
Tiempo (hrs)

Se puede observar en la primera grafica que la pendiente de la curva de
formacién de oxirano no excede el ritmo maximo obtenido al dividir el calor
méximo generable entre el calor de reaccién, y en la segunda grafica que se
maximiza el tiempo que entra en contacto la linea que representa el calor
generado y el valor maximo de éste (300 kW). La grafica del flujo molar de
PH respecto al tiempo obtenida mediante esta ecuacién paramétrica es:

Gréfica 18. Esquema de adicién de per6xido de hidrogeno propuesto

Flujo de peréxido de hidrogeno respecto a! tiempo

o T T T T T T T

Tiempo (hrs)
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METODO 1b: Capacidad de enfriamiento constante con vector de adicién

Una variante del método anterior consiste en utilizar un vector A cuyos
elementos ai correspondan al flujo molar de PH (valor que debe estar entre 0
y el flujo maximo que da la bomba) que se debe adicionar en el minuto i.
Para hallar un esquema de adicién optimizado se pueden utilizar los
Ilamados algoritmos genéticos, descritos en el marco tedrico.

La aplicacién practica de los algoritmos genéticos al problema en cuestiéon
serfa como sigue:

Empezar con unos 30 vectores de adicién, donde cada elemento del vector
sera el analogo de un gen. Estos vectores se pueden obtener con cifras
aleatorias en cada elemento, o bien utilizar esquemas discretos, obtenidos de
cualquier forma, que se sepa que funcionan relativamente bien (por ejemplo,
el esquema paramétrico obtenido del método 1a) y varidandolos un poco
entre si.

Luego se debe utilizar cada vector como funcién de adicién en el modelo
cinético y determinar un indice de error respecto a la respuesta ideal
mostrada en la figura 19.

Posteriormente se tomaran, por ejemplo, unas tres parejas de vectores y se
entrecruzardn sus elementos para obtener otras tres nuevos parejas de
vectores (se puede tomar la mitad inicial de valores de un vector y unirlos
con la mitad final de otro vector o ir tomando un elemento de un vector y
uno del otro para este fin), y eliminar los 6 vectores menos aptos. Las tres
parejas de vectores padres, los 6 vectores hijos y el resto de los vectores
formardan una nueva poblaciéon. Una mutacién equivaldria a hacer un
cambio aleatorio en un valor de algin vector.

Finalmente, se repetira la cvaluacién y el cruzamiento hasta que se
estabilicen los parametros.

METODO 2: Capacidad de enfriamiento variable
Si no es posible garantizar una capacidad de enfriamiento constante
entonces se puede implementar el siguiente esquema de control para la

adiciéon del PH:

a) Una vez estabilizada la temperatura del-reactor:en 60°C- se:calcula la
capacidad maxima de enfriamiento del reactor a flujo méaximo de agua, de
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acuerdo a la presién de la linea del agua de enfriamiento y la temperatura
de dicha agua

b) Al valor anterior se le resta un determinado porcentaje de margen de
seguridad (por ejemplo, 10%)

¢) Cada periodo de tiempo determinado (por ejemplo, 5 minutos), se calcula
mediante iteracion en el modelo matematico el flujo maximo de PH que se
puede suministrar por un cierto periodo de tiempo (por ejemplo, 1 hora) de
tal manera que la potencia calorifica generada durante todo el tiempo de
adicion no exceda el valor calculado en el inciso anterior.

d) Repetir los pasos anteriores hasta completar la adicién.

Para ilustrar una posible implementacién de este método de adicién, se ha
programado un simulador dinamico para la ctapa de reaccion, el cual sera
mostrado en el siguiente capfitulo.

Seguridad

En esta ctapa hay un riesgo muy alto de exceder la capacidad de
enfriamiento instalada, causando un aumento incontrolado en la
temperatura del reactor y la presién dentro del mismo. Para controlar esta
situacion es necesario contar con un sistema de proteccion adicional que
incluya

e Un sistema de paro de emergencia cuando la temperatura alcance
70°C, que detenga la adicién y posicione la véalvula del agua de
enfriamiento en 100% abierto.

Un tanque de agua fria listo para inundar el reactor

e Un tanque conectado al reactor para contener el material de manera -
segura en caso de sobrepresion. Para este fin se pueden conectar los
reactores R1 y R5 por la parte superior para que en caso de una
emergencia el contenido se vaya al otro reactor.

Figura 21. Tanque de seguridad en caso de emergencias

Reactor de Tanque de
epoxidacién emergencia
M h r\u
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5.2.6. Paso 5: Reaccion

Para este paso se propone utilizar el sistema de control de temperatura
descrito en la seccién 5.24 combinado con un sistema indirecto para
determinar el avance de la reacciéon.

El avance de la reaccion se puede determinar de manera indirecta a través
del calor generado por la reaccion: esto es, la integral de la potencia
calorifica generada por la reaccién (valor calculado segin la ecuacion 55)
dividido entre la entalpia de reaccion, resulta en un buen estimado del
nimero de moles equivalentes de dobles enlaces que han sido epoxidados.
Cuando el namero de moles equivalentes que han reaccionado sea mayor o
igual a un porcentaje minimo del total entonces la ectapa de reaccion ha
concluido y debera de procederse a la etapa de procesamiento secundario
del producto.

IQgcndl

n =
oxjranos AH

r

5.2.7. Esquema final de instrumentacion y control
automatico para la etapa de reaccién

Integrando los sistemas de control e instrumentacién descritos en las
secciones previas se puede crear el esquema ilustrado en la figura 22 (en la
siguiente pagina) para la etapa de reaccién del proceso (pasos 1 a 5).

El equipo requerido y modificaciones al proceso, para convertir el proceso
actual (mostrado en la figura 23) al esquema propuesto, se enlistan a
continuacion.

Equipo

1 Tanque de 1000 Its de acero inoxidable para el 4cido férmico
2 Bombas dosificadoras para el PH y el AF con variadores de velocidad en
los motores

1 Motor con controlador de velocidad para la bomba de engranes del aceite
de soya existente .
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Instrumentacion

4 Transmisores-indicadores de nivel con salida de 4-20 mA

6 Transmisores-indicadores de temperatura con salida de 4-20 mA

1 Transmisor-indicador de flujo con salida de 4-20 mA

1 Valvula de control inteligente para el agua de enfriamiento

1 Sensor de velocidad angular para la flecha del motor del agitador

1 Sensor de corriente para el motor del agitador

1 Sensor de voltaje para el motor del agitador

5 Microcontroladores programables

1 Computadora industrial para el sistema SCADA con los puertos de
entrada requeridos

Modificaciones al proceso (ver figura 22)

e Instalar el tanque de AF como se muestra en la figura

e Conectar el tanque de PH con el reactor a través de una bomba
dosificadora como se muestra en la figura

e Instalar los instrumentos en las lineas de proceso de acuerdo a la
figura

e Conectar los instrumentos a las microcontroladores

e Conectar los microcontroladores a la computadora SCADA

e Implementar en cada microcontrolador y en la computadora SCADA
los algoritmos descritos en las secciones anteriores.

El esquema de control propuesto, si se instala y programa adecuadamente,
puede cumplir practicamente con todos los objetivos de control propuestos -
al inicio de este capitulo.

Queda como trabajo futuro realizar una ingenieria de detalle . para
implementar finalmente todos los esquemas de instrumentacién y. control
automatico propuestos en el presente trabajo.
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Figura 22, Sistema de control automdtico para la etapa de reaccion del proceso de
produccién del aceite de soya epoxidado
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Figura 23. Esquema de control actual para la etapa de reaccién del proceso de produccion

del aceite de soya epoxidado
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5.2.8. Instrumentacién y control automatico para la etapa de
procesamiento secundario

Sugerencia para una modificacién importante del proceso

Una alternativa para la etapa de procesamiento secundario (pasos 6 a 11)
seria adquirir una centrifuga, la cual permite una separacion rapida y
eficiente basado en la diferencia de densidades: el corte superior seria el
aceite de soya epoxidado, seguido del agua y al fondo el catalizador y el
peroxido sin utilizar. Ademas el fondo del centrifugado podria reciclarse
como parte de una nueva carga al reactor, aumentando la economfa y
eliminando en parte los subproductos de desecho del proceso.

Instrumentacién y control automatico de la etapa tal como esta

Ante la posibilidad de realizar una modificacién substancial al proceso
mediante ¢l uso de una centrifuga como se sefiala arriba, tinicamente se
propondra un esquema de control sin mayor detalle para el proceso actual.

Las modificaciones requeridas en el proceso se enlistan a continuacién:

1.- Instalar sistemas dosificadores con tanques previamente cargados con los
reactivos en solucion (antiespumante diluido en hexano, NaOH en solucién,
tensoactivo, acido oxalico y agua de lavado).

2.- Equipar los serpentines con un control de calentamiento mediante vapor.
Se puede usar un control de rango dividido (split-range control, SRC) para
conectar las valvulas de agua de enfriamiento y vapor a una misma sefial de
control, como se muestra en el siguiente diagrama. El punto de consigna (set
point) del controlador de temperatura debera ajustarse segun se requiere en
cada paso.
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Figura 24. Control de rango dividido para la temperatura del reactor
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3.- Instalar un controlador de pH para regular la adicién de sosa. El control
de pH es un asunto delicado pues al acercarse al pH deseado la adicién
tiene que hacerse cada vez mas lentamente para no tener un cambio brusco
de pH y minimizar la formacién de espuma.

4.- El sistema SCADA llevara el control secuencial de los pasos del proceso
por lotes, evaluando el avance de cada uno y regulando los pardmetros de
los controladores instalados. Por ejemplo, la separacién de fases se puede
basar en el balance de materia del reactor en un simulador paralelo al
proceso. Conociendo la composicién del reactor, se deja un tiempo el reactor
sin agitacién y luego se calcula un tiempo de separacién de acuerdo al flujo
de la bomba a la salida del tanque R1.

Proceso con separador centrifugo

El proceso con la centrifuga consistiria en dosificar la masa reactante a la
centrifuga para separar la parte menos densa (el aceite de soya epoxidado),
mandar el aceite separado al reactor 5 para ajustar su nivel de acidez final y
finalmente filtrarlo a través del filtro prensa. Naturalmente, el ajuste de la
acidez del aceite epoxidado y el proceso de filtracion seran mas simples,
rdpidos y utilizardn menos aditivos, dependiendo de la eficiencia del
separador centrifugo.
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Simulador de epoxidacion

6. Simulador de epoxidacién

Para demostrar el funcionamiento del esquema de control propuesto y una
implementacion practica de los algoritmos utilizados se ha programado, en
lenguaije Visual Basic, un simulador para la etapa de reaccion del proceso (el
listado completo del programa se encuentra en el apéndice A)

6.1. Aplicacion de los métodos numeéricos

Para calcular el flujo maximo de PH hacia el reactor en un momento
determinado, sin sobrepasar el 90% de la capacidad de enfriamiento del
reactor, se utilizé el método de biseccion, mientras que para encontrar el
tiempo maximo inicial de adicién de peréxido de hidrégeno al reactor se
utiliz6 el método de Newton-Raphson.

La “velocidad” y “aceleracién” de la temperatura en el control de
temperatura se obtuvieron con el primer método mostrado en el marco
teérico. La pendiente de la funcién utilizada en el método de Newton-
Raphson se calculé mediante el segundo método de esta misma seccién.

Finalmente, para la solucién del sistema de ecuaciones diferenciales que
modelan la cinética se utiliz6 el método de Runge-Kutta de cuarto orden.

6.2. Descripcion y operacion del simulador

Para utilizar el simulador es necesario primero ajustar los parametros que
aparecen en la pantalla de configuracién inicial mediante los selectores de
cada variable (ver figura 25). De esta forma se pueden simular diferentes
escenarios, variando las condiciones de proceso, los parametros de control y
el flujo maximo de agua de enfriamiento.
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Figura 25. "antalla de ajuste de pardmetros iniciales del simulador

En la seccion de orden de produccion puede ajustarse la cantidad de aceite
de soya a cpoxidar, el indice de yodos del mismo, la concentracion
volumétrica del peréxido de hidrégeno y el acido férmico; y ajustar las
condiciones de proceso principales, es decir, la relacion entre moles de 4cido
férmico y peroxido de hidrégeno a moles equivalentes de dobles enlaces, y
la temperatura de proceso. El ajuste de dichas variables se hace mediante la
barra de desplazamiento a la derecha de cada valor correspondiente.

Figura 26. Seccion de orden de produccion

En la seccion de parametros de sintonizacion del controlador de
temperatura se pueden ajustar los valores de la ganancia del controlador
(Kc), el tiempo de integracion (Ti) y el tiempo de derivacion (Td). Ademas se

o BER)
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pueden activar o desactivar los modos integral y derivativo del mismo. Los
pardametros Kp, Kv y Ka son las constantes correspondientes a la “posicién”,

“velocidad” y “aceleraci6én” de
implementado.

la temperatura en el algoritmo de control

Figura 27. Seccién de parametros de sintonizacion del control de temperatura

Lo pags

‘olado

Después de ajustar estos parametros se hace clic en boton de Inicializar el
Simulador, para mostrar la pantalla principal del simulador:

{2y e Ty

) A
4 k¢ Lt
Figura 28. Pantalla principal del simulador de epoxidacion

Existen dos modos de operacién en el simulador: automético y manual.

Para operar el simulador en forma manual es necesario hacer clic en la

casilla de verificaciéon que

dice “Automdtico”, abajo del boton

120
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“Simular/pausa”, y luego hacer clic en el botén anterior. En este modo se
pueden agregar manualmente los ingredientes al reactor y también
controlar en forma manual la valvula del agua de enfriamiento (haciendo
clic antes en la casilla de verificacion que dice “Control automatico” dentro
del marco del sistema de enfriamiento).

Para operar el simulador en forma automatica inicamente se hace clic en el
botén “Simular/ pausa” y el lote se ejecutard de manera automatica.

En la pantalla principal del simulador se pueden ver los diferentes
componentes del sistema en cada marco (de arriba abajo y de izquierda a
derecha):

- El control del simulador: Aquf se muestra el tiempo simulado, se puede
seleccionar la velocidad de simulacién (el cual depende de la velocidad del
procesador utilizado), se muestra namero de paso (dentro de la secuencia
del lote) y la descripcién del mismo, y se puede iniciar y pausar el
simulador. La seleccion del modo manual/automatico s6lo puede realizarse
antes de iniciar por primera vez el simulador.
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Figura 30. Control

- Los tanques de almacenamiento de reactivos: En donde se muestran las
variables mas importantes en cada caso, incluyendo el volumen total a
adicionar al reactor, ¢l volumen total adicionado y el volumen que falta por
adicionar. En la grédfica se muestra el nivel del tanque y con una linea el
nivel minimo requerido para completar la carga de acuerdo a las
condiciones de proceso y la orden de produccion.

Figura 31. Tanques de almacenamiento de reactivos en el simulador

- Las bombas de adiciéon de reactivos: Cuando estd activado el modo
manual se puede controlar el flujo de cada reactivo al reactor mediante los
selectores dentro de cada marco. Cuando estA en modo automético, el
simulador controlara automaticamente la posicién de dichos selectores para
ajustar correspondientemente el flujo de cada reactivo al reactor.
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Figura 32. Bombas de adicién de reactivos en el simulador
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- El sistema de enfriamiento: Aqui se muestra la temperatura de entrada y
salida del agua de enfriamiento, la temperatura del reactor, el flujo de agua
de enfriamiento y el calor que sale con dicho flujo. La casilla de verificacion

permite controlar en forma manual la valvula del agua de enfriamiento.

RN

? Valvula del agua de onrrﬁmiulo;x

L3
Figura 33, Sistema de enfriamiento del reactor en el simulador

- El reactor de epoxidacién: Se muestra graficamente el volumen de cada
especie reactiva en el reactor (ver leyenda) y la temperatura de la masa

reactante.

- El control de adicion del peréxido de hidrégeno, donde se pueden
apreciar las iteraciones realizadas para calcular el tiempo maximo de
adicién inicial a flujo maximo (calculo realizado una sola vez al terminar de
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adicionar el aceite de soya y el catalizador al reactor) y el flujo maximo de
adicién posterior (calculo realizado cada 5 minutos).

ﬁigura 35. Control de fa adicién de PH en el simulador

- El control de temperatura del reactor: Aqui se muestran la sefial de
entrada, los calculos de control y la senal de salida del controlador de
temperatura.

Figura 36. Cnn p del reactor en el simulador

- El modelo quimico-termodinidmico del reactor donde se muestra el
balance de materia y energia dentro del reactor de manera detallada.
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Figura 37. Modelo quimico-termodinamico en el simulador

- El control de avance de la reaccién, donde se muestra un célculo de la
energfa generada por el reactor a partir de variables faciles de medir
(temperaturas y flujos) y una comparacién con el valor real (simulado) de
dichas variables.

reaccion en el simulador

- Finalmente, la leyenda, donde se muestra el codigo de colores utilizado
para representar en ¢l reactor a las diferentes especies reactantes.
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- - G = 3
Figura 39. Leyenda del simulador

Al salir del programa o al terminar un lote aparecera una ventana con el
programa Microsoft Excel en donde se habran registrado los valores mas
importantes del simulador con un intervalo de 5 segundos entre cada
registro, junto con graficas del comportamiento de dichos valores como se
muestra en la siguientes figuras:

£ Mucrosoft Excel - datos.xls
. ‘_l?‘,c V aﬁ %
j A TGl i TRET L T s o EDR Sk R IR W ;
_1_{Tiempo (hvs) AS adlcmnad AF adn:lonad PH adncmnad Flu)o AS (IlpmFlyjo AF (ImeIuJo PH (IperobIes Enla
) 0, 240E+02; bBOE [
DCD138889_ 002 000055] 0 240E+02! ssoE».m. ov 00921B15¢:
“4| ooo277778° 004 00011’ D, 240E+02;
t 5 | 000416667 006, 000165, 0 2.40E+02
_6_{ 000555556 008 00022; 0: 240E+02,
7 | 000694444 01, 000275! 0! 240E+02,
_T';‘ 0.00833333, 0.12, 00033 0] ' 240E-+02;
9 | 000972222 014 000385, 0, 240E+02]
10| 001111111 0.16° 00044 0 24DE+02
1] 00125 018. 000495 0, 240E+02;
12| 001388889 02 00055, 0, 240E+02]
|13 ] 001527778 022 000605 0 240E+02;
| 14 | 0.01666667 024 0.0066 0 2 4A0E+02;
15| 0.D1805556 D26 000715 0, 240E+02,
| 16 | 001944444 028 00077 0, 240E+02.
| 17 | 002083333 03 000825 0. 240E+02.
18 ) 0.02222222 032 00088, 0, 2.4DE+02.
| 19{ 002361111, 034 000935 0. 240E-+02
[20] 0025 036, 00099, 0 240E+02}
1 21 | 002638589, 038, 001045 0 240E+02;
22| 002777778 04 oo o
23 | . 0.
L%)
Usto

igura ¥} Aplicacion Microsoft Exccl mostmndo
la hoja de regiistro de variables de proceso.
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Los valores mostrados en csta hoja son:

Tiempo (hrs)

AS adicionado (m3)

AF adicionado (m?)

PH adicionado (m?)

Flujo de AS (Ipm)

Flujo de AF (Ipm)

Flujo de PH (Ipm)

Moles equivalentes de dobles enlaces en el reactor (kmol)
Moles equivalentes de oxiranos en el reactor (kmol)
Moles de Aceite de soya en el reactor (kmol)

Moles de Aceite de soya epoxidado en el reactor (kmol)
Moles de Acido férmico en el reactor (kmol)

Moles de Acido perférmico en el reactor (kmol)
Moles de Peroxido de hidrégeno en el reactor (kmol)
Moles de Agua en el reactor (kmol)

Volumen de la masa reactante (m?)

Temperatura del reactor (°C)

Indice de yodos en el reactor

Avance de la reaccion

Capacidad térmica del reactor (k]/°C)

Calor absorbido por el PH (kW)

Calor generado por la reaccién (kW)

Calor absorbido (kW)

Calor eliminado por enfriamiento (kW)

% valvula de enfriamiento

Flujo de agua de enfriamiento (1pm)

Las graficas son representaciones XY donde el eje X corresponde al tiempo y
el eje Y es cualquiera de las variables anteriores.
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Temperatura del reactor (°C)

l 1yum 41. Apllcac:én Microsoft Excel mostrando Ia p,raflca dela
temperatura del reactor en el tiempo.

Ualanco de eneigis on ol tescton

Figura 42 Aphc;\cu’m Mlcrosoﬂ Lxcel mostrando la yriflt:a del balance
de energia dentro del reactor en el tiempo.
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6.3. Ventajas y limitaciones del simulador

La principal ventaja de este simulador ¢s que permite hacer cambios en los
diferentes parametros y condiciones de proceso y generar escenarios del
tipo “;qué pasa si ...?"” para observar el comportamiento de todo el sistema
modelado sin tener que hacer el experimento fisicamente. El generar estos
escenarios, previo ajuste experimental de los pardmetros del modelo e inclusion de
la variacion de las propiedades y constantes cinélicas con la temperatura,
permitiria hacer varias optimizaciones en el proceso. Asi mismo se pueden
modificar en el programa a partir del c6digo fuente y ver que pasaria, por
ejemplo, si se incrementara la capacidad de alguna bomba o el area de
enfriamiento del reactor.

La principal limitacién del simulador proviene de las suposiciones ideales
realizadas en su construccién. Las principales idealizaciones realizadas
junto con una posible implementacién mas apegada a la realidad se
muestran a continuacion:

1) No considera la variacion de las propiedades de las sustancias debido a la
temperatura y de las constantes cinéticas, por lo que la simulacion de la fase
inicial de la reaccién, en la cual la temperatura sube de la temperatura
ambiente hasta la temperatura de reaccion, no estara adecuada a la realidad.
Este problema se puede corregir sustituyendo el valor constante de las
propiedades de las sustancias involucradas por funciones de la temperatura
del tipo x(T) = a + bT + cT2 + dT?, donde a,b,c y d son constantes que varfan
segun la sustancia; y sustituyendo el valor de las constantes cinéticas por la
ecuacién de Arhenius, e¢s decir, K(T) = A-exp(-Ea/R°‘T), donde los
parametros a determinar son A y Ea. Para obtener los valores de A y Ea de
las dos constantes cinéticas se requeririan muchos mas datos de proceso, a
diferentes temperaturas de operacion, de manera que se puedan ajustar
mediante los algoritmos expuestos en el capitulo anterior.

2) Se ha supuesto que la valvula que regula el flujo de agua de enfriamiento
al reactor lo hace con precision de acuerdo al porcentaje de apertura (una
valvula ideal de igual porcentaje). Para superar esta deficiencia, una
solucién seria incluir la siguiente funcién en el modelo:

q=kv ap
\jp

donde
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q es el flujo a través de la valvula

k es la constante de la valvula

v es el porcentaje de apertura de la valvula

Ap es la diferencial de presion a través de la valvula
p es la densidad del liquido que fluye por la valvula

3) No se consideran reacciones secundarias en el modelo cinético, por lo cual
el modelo no simula el hecho de que a mayor avance de la reaccion las
reacciones secundarias cobran importancia destruyendo los oxiranos
previamente formados, disminuyendo el rendimiento final del proceso.
Aunque el tener un mejor modelo que considere estos factores seria muy
ventajoso, complicaria en gran medida el ajuste de todos los parametros a
datos experimentales.

4) El modelo utilizado por el simulador y el controlador de PH es el mismo,
por lo cual el controlador para la adicién del PH “sabe” exactamente en que
punto va la reaccién, cual es la composicién exacta del reactor, y cual es la
respuesta teorica exacta del reactor ante una adicién discreta de PH, por lo
cual puede calcular qué pasarfa exactamente si se adiciona cierta cantidad
de PH durante unos minutos a un flujo determinado. Es necesario notar que
a la hora de aplicar este modelo en el mundo real, los resultados diferirdn en
algun grado, por lo cual siempre sera necesario hacer ajustes en el resultado
obtenido a través del modelo. Una opcion seria detener o acelerar el
transcurrir del tiempo en el modelo a través de un mecanismo de
realimentacién basado entre el error de la respuesta del modelo respecto a la
respuesta real observada. En el siguiente diagrama se muestra graficamente
esta estrategia para corregir esta cuestion:

Perturbaciones
P
Respuesta
4 . . del proceso
Entradas ! V(1
Ut ,;Z‘ )——>{ Proceso real }————j( ) =
T '
Respuesta
del modelo

Modelo Tedrico

[y tiempo en LE(‘)

el modeio
Tiempo reat — N

Figura 43. Esquema para corregir la diferencia de respuestas
entre el modelo y el proceso
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Este esquema de control tiene ciertas semejanzas con el Controlador de
Modelo Interno y el de Prediccion-Correcciéon de Smith!, en cuanto que
utilizan un modelo del proceso y un mecanismo de realimentacién para
corregir las desviaciones entre la respuesta del modelo y la del proceso.

6.4. Algunos resultados obtenidos con el simulador

Nota: Los resultados obtenidos no pueden tomarse como cuantitativamente
exactos, debido a las limitaciones expuestas en la secciébn anterior, sin
embargo pueden darnos una idea semicuantitativa de qué pasarfa en cada
escenario.

Algunas preguntas interesantes que se pueden hacer al simulador son:

1) ¢Cémo es la forma del esquema de adicién 6ptimo de PH al reactor?

2) ¢(Qué pasarfa si se pudiera duplicar el flujo méximo de agua de
enfriamiento al reactor?

Las respuestas obtenidas mediante el simulador son:

Esquema ideal continuo de adicion de PH

Para responder la primera pregunta nos podemos basar en la forma de la

gréafica de volumen de peréxido de hidrégeno adicionado al reactor y la del
flujo calculado por el simulador.
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Grafica 19, Volumen de solucién de peroxido de hidrégeno adicionado al reactor obtenido al usar el
control de adicién del simulador de epoxidacion.
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Grifica 20. Flujo de peroxido de hidrégeno al reactor obtenido al usar el control de adicién del
simulador de epoxidacién.

Observando las pendientes de la grafica 19 se puede observar que existe una
adicién inicial a flujo méximo durante un tiempo, luego ninguna adicién,
seguida de una adicién a bajo flujo durante la mayor parte del tiempo
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(pendiente ligera) y finalizada por una rampa exponencial en el flujo sin
pasarse de la pendiente maxima (equivalente al flujo maximo de la bomba
dosificadora de PH). El comportamiento anterior también puede observarse
en la grafica 20 si se suaviza mediante un promedio para el flujo de cada
adicién discontinua. De aqui que se pueda sugerir que la forma ideal
continua de adicién de PH es muy similar la de la ecuacién paramétrica
presentada en el capitulo anterior.

La ecuacién que mejor encaja en el esquema de adicion es en realidad una
ecuacion exponencial cuadratica sumada a una constante, como se muestra
a continuacion:

n_PH_adicion(t) = |fmax_PH if 0st <tl ... 1. Iniciacién de la reaccién

2
B t—t2 . :
A+ —-exp( ) ife<tsy ... 2. Adicion controlada . -~
T T IR

0 otherwise ) B .. 3. Findela adicion
En la siguiente grafica puede observarse el ajuste realizado:

'Gréfica 21. Ajuste de la funcion de adicién

» I

Volumen de PH adicionado {m3)
@

Tismpo {hrs)
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Influencia de la capacidad de enfriamiento en el tiempo de reaccion

Para contestar a la segunda pregunta se ha construido la siguiente tabla:

Escenario 1 | Escenario2 | Escenario 3

Flujo méaximo de agua de | 300 Ipm 600 Ipm 900 Ipm
enfriamiento

Capacidad 345 kW 540 kW 627 kW
enfriamicnto

Tiempo de adicion de PH | 9:03 hrs 3:30 hrs 2:00 hrs
Tiempo de reaccion 12:15 hrs 15:08 hrs 16:15 hrs
Tiempo total de proceso | 22:11 hrs 19:31 hrs 19:10 hrs

De aquf se puede observar que para las mismas condiciones de proceso el
duplicar el flujo maximo de agua de enfriamiento a través de los serpentines
inicialmente resulta en una mejora de casi 3 horas en el tiempo de proceso,
sin embargo el triplicar dicha capacidad, que representa el flujo maximo
admisible dada el area transversal de los tubos, no hay una mejora notable.

Referencias

! Marlin, Process Control, pp.
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7. Conclusiones

Como resultado del presente estudio se tienen las siguientes conclusiones:

1. El control automatico del proceso por si mismo podria asegurar
una disminucién en el tiempo de procesamiento de 20 horas y
mantener constante la calidad del proceso en el nivel maximo
obtenido al operar de forma manual. Esto permitirfa duplicar el
volumen de ventas por afio.

2. Para reducir el tiempo de adicién es necesario incrementar la
capacidad de enfriamiento del reactor aislando el circuito de agua
de enfriamiento del reactor de epoxidacion y/o incrementando el
area de transferencia de calor del reactor, mediante la adicion de
un segundo serpentin de enfriamiento. La capacidad de las torres
de enfriamiento  instaladas, de acuerdo a los datos
proporcionados, es suficiente para el proceso de epoxidacion.

3. Por mas enfriamiento que se tenga disponible, dadas las
condiciones actuales del proceso, se tiene un limite teérico para el
tiempo de epoxidaciéon que depende de la relacién molar entre el
4cido férmico y los dobles enlaces epoxidables. Para poder
disminuir atin maéas el tiempo de produccién seria necesario
implementar mejoras en las condiciones de proceso, por ejemplo,
el uso de catalizadores para acelerar la reaccion.

4. Se debe mantener siempre un exceso de peroxido de hidrégeno
respecto a la cantidad de acido formico en el reactor para evitar
que este ultimo reaccione con los grupos oxirano formados en
lugar de reaccionar con el peréxido de hidrogeno para formar
acido performico y continuar con la epoxidacién del aceite de
soya.

5. La capacidad de enfriamiento del reactor depende mas del area de
enfriamiento que del flujo de agua que pase a través de los
serpentines y chaqueta, pues conforme aumenta la velocidad del
fluido el aumento en el calor efectivo removido del reactor
disminuye hasta llegar a un limite teérico que depende del area
de enfriamiento, el coeficiente global de transferencia de calor y la
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10.

11.

12.

13.

diferencia maxima de temperaturas entre el agua de enfriamiento
y el contenido del reactor.

El diseiio propuesto para el equipo de control de proceso, una vez
instalado, puede programarse para implementar el proceso de
diferentes maneras, por ejemplo, adicionando simultancamente el
accite de soya y el per6xido de hidrégeno. Una ventaja adicional
de instrumentar el proceso es que permitiria evaluar directamente
en planta las mejoras introducidas al establecer nuevas
condiciones de reaccién o por el uso de nuevos catalizadores y
solventes.

El méaximo aprovechamiento de la capacidad de enfriamiento del
reactor se obtiene con un esquema de adicién exponencial
iniciado una vez que se estabiliza la temperatura del reactor.

Se requieren algoritmos numeéricos avanzados para calibrar y
ajustar los modelos tedricos al proceso real. El éxito de dicho
ajuste permitiria implementar un esquema de control de
prediccion, basado en el modelo matematico del proceso, en
tiempo real, para la adicién de peréxido de hidrégeno. Con este
esquema se incrementaria notablemente la seguridad del proceso,
evitando que la temperatura del mismo se salga de control.

Los sistemas de seguridad (que deben ser independientes del
sistema de control basico del proceso) pueden ayudar a
incrementar el nivel de seguridad en la operacion del proceso, al
manejar adecuadamente las situaciones de emergencia que se
pudieran dar atin con el control automatico.

La instrumentacién propuesta en el proceso permitiria conocer el
avance de la reaccién de manera indirecta a través del balance de
energia en el reactor, para tener un mejor control, conocer en
detalle c6mo se llevé a cabo la reaccién y saber cuando finalizar la
reaccion de una forma eficiente.

El simulador de epoxidacién permite calcular un esquema 6ptimo
de adicién que minimice el tiempo de reaccion dada una cierta
capacidad de enfriamiento.

El simulador de epoxidaci6én puede servir como base para una
interfaz  de usuario del proceso o sistema SCADA,
implementando previamente las mejoras sugeridas en la seccién
6.3

El presente trabajo es una fuente de ingenierfa basica para la
instrumentacién y control automitica del proceso, por lo cual
puede utilizarse en el desarrollo de una ingenieria de detalle y su
implementaci6n final en el proceso.
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Comparacién del control automdtico y la operacién manual

Aspecto Operacién manual Control automitico
Seguridad Existe un elevado riesgo de que [ La  instrumentacién y  control
algo pase mal y se afecte la | automdtico disminuyen el riesgo en la
produccién, el equipo, las | operacion de la planta al aumentar la
instalaciones, a los trabajadores | confiabilidad de que se realizan los
o a la comunidad. El nivel de | pasos del proceso como fueron
confiabilidad del ser humano | programades. Ademas la seleccion de
indica que de cada 10 veces que | los modos de falla de los actuadores
realiza una tarea repetitiva por | en el sistema permite que ante una
estadistica falla una. El | falla en la computadora de control,
descuido, el cansancio y el | por ¢jemplo, el proceso tienda a una
desconocimiento de la dinamica | situacion segura, ya que si no hay
del proceso, entre otros, son | scnales de la  computadora o
factores que contribuyen a | microcontrolador de proceso, la
dichos problemas. valvula de enfriamiento permanecera
en una posicion totalmente abierta y
la bomba de adicion de peréxido de
hidrégeno permanecera apagada. En
concreto, mediante el control
automdtico se puede disminuir el
riesgo de sobrepresion debido a una
exotermia incontrolada.
Calidad Se puede llevar a cabo el proceso

y obtener un producto de muy
buena calidad, aunque
dificilmente ésta sea constante

Una vez programado adecuadamente
el sistema de control automatico se
puede  garantizar una calidad
constante y al nivel maximo
alcanzado en la operacién manual
(por ejemplo, un indice de oxirano de
6.9%). La experiencia obtenida en la

operacién manual es de mucha
utilidad para programar
correctamente las condiciones de
operacion v la secuencia de
operaciones.

Volumen de
produccion

Se puede ver afectado por
errores u omisiones durante el
proceso

Se mantiene constante y al maximo
(considerando que se tiene un
adecuado mantenimiento preventivo
de los equipos e instrumentos). Se
pueden garantizar 20 horas menos en
el tiempo promedio de proceso, de
acuerdo a las estadisticas presentadas
en este trabajo.
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Trabajo futuro propuesto

a) Incluir en la cinética la reaccién de ataque del grupo oxirano por el
acido férmico y la reacciéon inversa a la formacién de 4cido
perférmico.

b) Simular diferentes esquemas de adicién de reactivos, por ejemplo,
adicionar simultincamente los tres reactivos en una proporcién
determinada al reactor.

c) Analizar el esquema de control para la etapa de procesamiento
secundario utilizando un separador centrifugo.

d) Desarrollar un simulador que tome en cuenta las limitaciones
descritas en el capitulo anterior

e) Establecer una estrategia gradual para adquirir e instalar el equipo
necesario para el control automatico del proceso en RYMSA.
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A. Coédigo fuente del simulador
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variables.bas

Public Type typeTanqueAceite
Capacidad As Double
Vol As Double
Temp As Double
1Y As Double
DEporMol As Double
DE_tot As Double
DE_adic As Double
DE_falta As Double
n_tot As Double
n_adic As Double
u_falta As Double
m_tot As Double
m_adic As Double
m_falta As Double
V_tot As Double
V_adic As Double
V_falta As Double

End Type

Public Type typeTanqueSolucion
Capacidad As Double
Vol As Double
Temp As Double
Conc As Double
n_tot As Double
n_adic As Double
n_falta As Double
m_tot As Double
m_adic As Double
m_falta As Double
V_tot As Double
V_adic As Double
V_falta As Double
Vsol_tot As Double
Vsol_adic As Double
Vsol_falta As Double

End Type

Public Type typeBomba
Capacidad As Double
Flujo As Double
Senal As Double
Automatico As Boolean

End Type

Public Type typeReactor
Capacidad As Double
' moles de cada sustancia
n_AS As Double
n_AE As Double
n_AF As Double
n_AP As Double
n_PH As Double
n_AG As Double
* masa de cada sustancia
m_AS As Double
m_AE As Double
m_AF As Double
m_AP As Double
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m_PH As Double

m_AG As Double

* velumen de cada sustancia
V_AS As Double

V_AE As Double

V_AF As Double

V_AP As Double

V_PH As Double

V_AG As Double

' capacidad térmica de cada sustancia
C_AS As Double

C_AE As Double

C_AF As Double

C_AP As Double

C_PH As Double

C_AG As Double

' Temperatura del reactor
Treac As Double

' Totales

ntot As Double

mtot As Double

Vtot As Double

Ctot As Double

* Moles equivalentes

n_DE As Double

n_OX As Double

n_DE_tot As Double
n_AF_tot As Double

' Potencia calorifica absorbida por reactivos
QAS As Double

QAF As Double

QPH As Double

Qgen As Double ' Potencia calorifica generada en el reactor

Qabs As Double ' Potencia calorifica absorbida en el reactor
QgenAcum As Double ' Calor generado acumulado
1Y As Double ' Indice de iodos del aceite en el reactor
Avance As Double ' Avance de la reacciodn

End Type

Public Type typeEnfriamiento
Tin As Double
Tout As Double
U As Double
A As Double
Qenf As Double
Seflal As Double
Flujo As Double
FlujoMax As Double
End Type

Public Type typeControl

TO As Double

Tl As Double

T2 As Double
tiempo0 As Double
tiempol As Double
tiempo2 As Double
deltat As Double
5P As Double

Pos As Double

Vel As Double
Acel As Double
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KP As Double
KV As Double
KA As Double
AccPos As Double
AccVel As Double
AccAcel As Double

DeltaMV As Double
SeflalMV As Double
End Type

Public

Type typeControl2

Tin As Double

Tout As Double
Flujo As Double
Qenf As Double

TO
T1

As Double
As Double

tiempoQ As Double
tiempol As Double
velT As Double
Qabs As Double
TPH As Double
Treac As Double
FlujoPH As Double
QPH As Double
Qgen As Double
QgenAcum As Double
Avance As Double
End Type

Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public

Public
Public

Public
Public
Public
Public
Public

Public
Public
bPublic
fublic
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public

tanqueAS As typeTanqueAceite
tanqueAF As typeTanqueSolucion
tanquePH As typeTanqueSolucion
bombaAsS As typeBomba

bombaA¥F As typeBomba

bombaPH As typeBomba

reactor As typeReactor

enfria As typeEnfriamiento
Control As typeControl
Control2 As typeControl2

Tiempo As Double
pasoActual As Long

percent_AF As Double
percent PH As Double
factorl As Double
factor2 As Double
factor3 As Double

Flujo90 As Double
Qout 90 As Double
QgenMax As Double
QgenMin As Double
QgenMaxTime As Double
flujo_n_PHmax As Double
flujo_n_PH As Double
flujoCalc As Double
bombaAFMax As Double
Xn As Double

xsig As Double

fxn As Double

dfxn As Double
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Public hNR As Double
Public xini As Double
Public fxini As Double

' Vari
Public
Public
Public
Public
Public
Public
Public
FPublic
Public
Public
Public
Public
Public
Public

* Para
Public
Public
public
Public
Public
Public
Public

Public
Public
Public
Public

ables
i As
3 As
k As

para calculo de la cinetica
Long
Long
Long

*{l To 5) As Double

delta_

c1¢l
c2(l
c3(l
c4(l
delta
delta
delta

delta_
delta_

contr
Adici
Adici
Adici

x{l To 5) As Double
To 5) As Double

To 5) As Double

To 5) As Dcuble

To 5) As Dcuble

AP As Double

_PH As Double

O» hs Double

AG As Double

V As Double

0} de adicion
on As Double
ontMax As Double
onMin As Double

AdicionMed As Double

adici

on_PH As Double

AddTime As Double

MaxQg

X1App
x1Boo

enTime As Double

Objetos de excel para registro de variables

As Excel . Application
k As Excel.Workbook

xlSheet As Excel.Worksheet

x1But

ton As Excel.Button :

' Capacitancias térmicas @ 60°C [kJ/(kg*K}}

Public
Public
Public
Public
Public
Public
' Masa
Public
Public
Public
Public
Public
Public
' Dens
tublic
Public
Public
Public
Public
Public

Const Cp_AF As Double = 2.2
Const Cp_AP As Double = 2.2
Const Cp_AS As Double = 2,093
Const Cp_AFE As Double = 2.093
Const Cp_AG As Double = 4.187
Const Cp_PH As Double = 2.62
molecular (kg/kmol)

Const MM_AF As Double = 46
Const MM_AP As Double = 62
Const MM_AS As Double = 872
Const MM_AE As Double = 933
Const MM _AG As Double = 18
Const MM_PH As Double = 34
idades a 60°C{kg/m~3)

Const rho_AF As Double 1225
Const rho AP As Double = 1225
Const rho_AS As Double = 893
Const rho AE As Double = 971
Const rho_AG As Double = 980
Const rho_PH As Double = 1398

Constantes

cinéticas a 60°C

Public Const kl As Double = 0.00020572 '(2 veces k1)
Public Const k2 As Double = 0.00010376 '(4 veces la constante k2 experimental)

Constantes varias

Public Const TIMEl As Double = 60 ' segundos entre cada calculo de flujo maximo
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Public Const TIME2 As Double = 300 *' segundos de adicién para QgenMax
Public Const h As Double = 1 *' Intervalo de integracién (seq)

Public Sub CalculosSecundarios()

' masas

reactor.m_AS = reactor.n_AS * MM_AS
reactor.m_AE = reactor.n_AE * MM_AE
reactor.m_AF = reactor.n_AF * MM_AF
reactor.m_AP = reactor.n_AP * MM_AP
reactor.m_PH = reactor.n_PH ¢ MM_PH
reactor.m_AG = reactor.n_AG * MM_AG
* volumenes

reactor.V_AS = reactor.m_AS / rho_AS
reactor.V_AE = reactor.m_AE / rho_AE
reactor .V_AF = reactor.m_AF / rho_AF
reactor.V_AF = reactor.m_AP / rho_ AP
reactor.V_PH = reactor.m_PH / rho_PH
reactor.V_AG = reactor.m_AG / rho_AG
' capacidades termicas

reactor.C_AS = reactor.m_AS * Cp_AS
reactor.C_AE = reactor.m_AE * Cp_AE
reactor.C_AF = reactor.m_AF * Cp_AF
reactor.C_AP = reactor.m_AP * Cp_AP
reactor.C_PH = reactor.m_PH * Cp_PH
reactor.C_AG = reactor.m_AG * Cp_AG
' totales

reactor.ntot = reactor.n_AS + reactor.n_AE + reactor.n AF + reactor.n_AP +

reactor.n_PH + reactor.n_AG
reactor.mtot = reactor.m_AS + reactor.m_AE + reactor.m_AF + reactor.m_AP +
reactor.m_PH + reactor.m_AG
reactor.Vtot = reactor.V_AS + reactor.V_AE + reactor.V_AF + reactor.V_AP +
reactor.V_PH + reactor.V_AG -
reactor.Ctot = reactor.C_AS + reactor.C_AE + reactor.C_AF + reactor.C_AP +
reactor.C_PH + reactor.C_AG =
End Sub

Public Sub CalculaUnPasoCinetica(}
Dim T As Double
T = Tiempo
' Método de Runge-Kutta de 4° orden
For 3 = 1 To 5
Cl(i) = h * £(3, T, X(1), X(2), X(3), X(4), X(5))
Next j
For j = 1 To 5
c2(3j) =h ¢ ¢
C1(3) / 2, X(4) + C1(
Next j
For j = 1 Toe 5 .
c3(j) =h * £(3, T + h / 2, X(1) + c2{(1) / 2, X(2) + c2(2) / 2, X(3) +
€2(3) / 2, X{(4) + c2(4) / 2, X(5) + €2(5) / 2) .
Next 3
For j = 1 To 5 -
cd4(j) = h ¢ £(3, T + h, X(1) + e3(1), X(2) + c3(2), X(3) + c3(3), X(4) +
c3(4), X(5) + c3(5))
Next 3
For j = 1 To S
delta x(j) = (1 / 6) * (C1{j) + 2 * c2(3) + 2 * c3(J) + c4(3))

jo T + h /2, R(1) + CL(l) / 2, X(2) + CL(2) / 2, X(3) +
)

(
4) / 2, X(5) + Cl(5) / 2)

X(j) = X(j) + delta_x(j)
Next j
End Sub

' Funciones fi utilizadas en el algoritmo de Runge-Kutta para la cinética
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Public Function f£(i, T, x1, x2, x3, x4, x5) As Double
Select Case i

Case 1
€ = (k1 / x5) * (reactor.n_AF_tot - x1} * x2 - k2 * xl *
{reactor.n_DE_tot - x3) / x5
Case 2
f = adicion_PH - (k1 / x5) * (reactor.n_AF_tot - x1).* %2
Case 3
f = x2 * x1 * (reactor.n_DE_tot - x3) / x5
Case 4
f = adicion_PH * factorl + (kl / x5) * (reactor.n_AF_tot - x1) * x2
Case S

f = adicion_PH * factor2
End Select
End Function

Public Function miQgenMax (miadicion) As Double

Dim miQgen As Double

Dim miQgenOld As Double

Dim count As Long

X(l) = reactor.n_AP

X{2)}) = reactor.n_PH

X(3) = reactor.n_OX

X(4) = reactor.n_AG

X(5) = reactor.Vtot

miQgentdax = O

miQgenOld = O

miQgen = 0

count = 0

Do
If count <= TIMEZ Then adicion_PH = miadicion Else adicion_ PH = O
CalculaUnPasoCinetica
miQgen = 297000 * delta_x (3}
If miQgen > miQgenMax Then

miQgenMax = miQgen
QgenMaxTime = count

End If
count = count + 1

Loop Until count > 3600

End Function

Public Function miQgenMax2 (Tiempo) As Double
Dim miQgen As Double
Dim miQgenOld As Double
Dim count As long
X(l) = reactor.n_AP
X{2) = reactor.n_PH

X(3) = reactor.n_OX
®{4) = reactor.n_AG
%X(5) = reactor.Vtot

miQgenMax2 = 0
miQgenold = 0
miQgen = 0
count = 0
Do
miQgenOld = miQgen
If count <= Tiempo Then adicion_PH = flujo_n_PHmax Blse adicion_PH = 0
CalculaUnPasoCinetica
miQgen = 297000 * delta_x(3)
If miQgen > miQgenMax2 Then
miQgenMax2 = miQgen
QgenMaxTime = count
End If
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count = count + 1
Loop Until miQgen < miQgenOld
End Function

Public Function explicacion(paso) As String
Select Case paso

Case 1
explicacion = "Carga simultanea de aceite de soya y acido férmico al
reactor con flujos proporcionales”
Case 2

explicacion = "CAlculo de la adicién inicial de peréxido de hidrégeno
considerando el 90% de la capacidad de enfriamiento instalada"
Case 3
explicacion = "Adicion inicial de perdxido de hidrégeno”
Case 4
explicacion = "Espera a que el calor generado por la reaccién llegue
a su maximo"
Case 5
explicacion = "Adicién controlada de perdxido de hidrégeno"
Case 6
explicacion = "Adicién de peroxido de hidrégeno completada. Esperando
a que termine la reaccién®
Case 7
explicacion = “Reaccién de epoxidacidn concluida.*®
End Select
End Function

frminit.frm
Option Explicit

Private Sub chkDmode_Click{)
hscParameter_Change 13
End Sub

Private Sub chklmode_Click{()
hscParameter_Change 12
End Sub

Private Sub cmdCerrar_Click()
End
End Sub

Private Sub cmdlnicializar_Click()
tanqueAS.m_tot = Val(lblParameter (0))
tanqueAS.1Y = Val(lblParameter (1))
tanquePH.Conc = Val{lblParameter(2)) / 100
tanqueAF.Conc = Val(lblParameter(3)) / 100
percent_AF = Val(lblParameter{4})
percent_PH = Val (lblParameter(5))

' Factores para calculos

factorl = ((MM_PH * rho_AG) / (MM_AG * rho_PH)) * (1 / tanquePH.Conc - 1)

factor2 = MM_PH / (rho_PH * tanquePH.Conc)

factor3 = ((MM_AF * rho_AG) / (MM_AG * rho_AF)) * (1 / tanqueAF.Conc - 1)

* Inicializar tanque de AS

tanqueAS.Capacidad = 40 ' m3

tanqueAS.Vol = Val{lblParameter(6)) / 1000 ' m3

tanqueAS5.DE_tot = tanqueAS.m_tot * tanqueAS.lYy / 25381

tanqueAS.DEporMol = tanqueAS.IY * MM_AS / 25381

tanqueAS.n_tot = tanqueAS.DE_tot / tanqueAS.DEporMol

tanqueAS.V_tot = tanqueAS.m_tot / rho_AS
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tanqueAS,.DE_adic = 0
tanqueAS.n_adic = 0

tanqueAS.m_adic = 0
tanqueAS.V_adic = O
tanqueAS.DE_falta = tanqueAS.DE_tot
tanqueAS.n_falta = tanqueAS.n_tot
tanqueAS.m_falta = tanqueAS.m_tot
tanqueAS.V_falta = tanqueAS.V_tot
tanqueAS.Temp = 15 ' °C

' Inicializar tanque de AF

tanqueAfF.Capacidad = 1.5 ' m3

tanqueAF.Vol = Val(lblParameter{7)} / 1000 ' m3
tanqueAF.n_tot = tanqueAS.DE_tot * percent_AF
tanqueAF.m_tot = tanquehAF.n_tot * MM_AF
tanqueAF.V_tot = tanqueAF.m_tot / rho_AF
tanqueAF.Vsol tot = tanqueAfF.V_tot / tanqueAF.Conc
tanqueAF.n_adic = ©

tanqueAF.m_adic =
tanqueAF.V_adic =
tangueAF.Vsol adic = 0

tanqueAF.n_falta = tangueAF.n_tot
tanqueAF.m_falta = tanqueAf.m_tot
tanqueAF,V_falta = tanqueAF.V_tot
tanqueAF.Vsol_falta = tanqueAF.Vsol_tot
tanqueAF.Temp = 15 ' °C

o]
c

* Inicializar tanque de PH

tanquebPH.Capacidad = 10 * m3

tanquePH.Vol = Val(lblParameter(8)) / 1000 ' m3
tanquePH.n_tot = tanqueAS.DE_tot ¢ percent_PH
tanquePH.m_tot = tanquePH.n_tot * MM_PH
tanquePH.V_tot = tanquePH.m_tot / rho_PH
tanquePH,Vsol_tot = tanquePH.V_tot / tanquePH.Conc
tanquePH,.n_adic = 0

tanquePH.m_adic = 0

tanquePH.V_adic = 0

tanquePH.Vsol adic = 0O

tanquePH.n_falta = tanquePH.n_tot
tanquePH.m_falta = tanquePH.m_tot
tanquePH.V_falta = tanquePH.V_tot

tanquePH.Vsol falta = tanquePH.Vsol_tot
tanquePH.Temp = 15 ' °C

' Inicializar bombas
bombaAS.Automatico = True
bombaAS.Capacidad = 240 'lpm
bombaAS.Flujo = ©
bombaAS.Senal = 0

bombaAF.Automatico = True
bombaAF.Capacidad = 50 'lpm
bombaAF.Flujo = 0
bombaAF.Sefal = 0

bombaPH.Automatico = True
bombaPH.Capacidad = 50 'lpm
bombaPH.Flujo = 0
bombaPH.Sefal = 0

' Inicializar reactor
reactor.Capacidad = 20 ' m3
reactor.Treac = 15
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reactor.n_AS =
reactor.n_AE =
reactor.n_AF =
reactor.n_AP
reactor.n_PH
reactor.n_AG
reactor.m_AS
reactor.m_AE
reactor.m_AF
reactor.m_AP =
reactor.m_PH =
reactor.m_AG =
reactor.,V_AS =
reactor.V_AE =
reactor.V_AF =
reactor.V_AP =
reactor.V_PH =
reactor.V_AG =
reactor,C_AS =
reactor .C_AE =
reactor.C_AF =
reactor.C_AP
reactor.C_PH =
reactor.C_AG =
reactor.n_DE =
reactor.n_OX =
reactor.n_DE_tot = 0
reactor.n_AF_tot = 0

[l -Y-R-R-N-R=-R-R-N- NN -F-NoR-FoN=NoR=NoN=NoN =] N N]

' Inicializa sistema de enfriamiento

enfria.U = 0.45 ‘Coeficiente global de transf. de calor (kW/m"2*K)

enfria.A = 37.622 'Area de transferencia de calor (m~2)

enfria.FlujoMax = Val{lblParameter(9)) ‘'lpm
enfria.Tin = 15

enfria.Tout = 15

enfria.Senal = 0

enfria.Flujo = 0

enfria.Qenf = 0

' Inicializar controlador de temperatura
Control.TO0 = 15
Control.Tl = 15
Control.T2 = 15
Control.tiempo0 = O
Contrel.tiempol = -1

Control.tiempo2 = -2

Control.deltat = 1

Control.SP = Val(lblParameter(10}) ' °C
Control .KP = Val (lblParameter (14)
Control.KV = Val{lblParameter(15))
Control.KA Val(lblParameter (16}
Control.Pos = Contrel.TO - Control.SP

‘ Inicializar controlador de avance de reaccion

Control2.TO0 = 15
Control2.Tl = 15
Control2.tiempo0 = 0
Control2.tiempol = -1
' Inicializar variable contador de tiempo
Tiempo = 0

‘ Paso inicial del controlador de lote
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pasocActual = 1

' Abrir hoja de excel para registrar las variables de proceso
Set x1App = New Excel.Application

Set x1Book = xlApp.Workbooks.Open (App.Path & “\datos.xls"}
Set x1lSheet = xlBook.Worksheets(l)

x1Sheet.Cells(l, 1) = "Tiempo (hrs)”
xlSheet.Cells (1, 2) "A5 adicionado (m3)"

®x18heet.Cells(l, 3) = "AF adicionado (m3}"
%x1Sheet.Cells(}, 4) = "pPH adicionado {(m3)"
x1Sheet.Cells(1l, %) - "Flujo AS (1pm)"
x1Sheet.Cells (1, 6} = "rFlujo AF (lpm)"

xlSheet.Cells (1,
xlSheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
xlSheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells(1,
x1lSheet.Cells (1,
xlSheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
x1lSheet.Cells (1,
xlSheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
x1lSheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells(},
xlSheet.Cells (1,
x1lSheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
x1Sheet.Cells (1,
Load frmSimul
frmSimul.Show
Unload Me
End sub

Flujo PH (lpm)*"

bobles Enlaces (kmol)™

Oxiranos {(kmol)"

"Aceite de soya (kmol)*

"Aceite de soya epoxidado (kmol)*"
"Acido férmico (kmoli*

“Acido perférmico {(kmol)"™

“pPeroxido de hidrogeno (kmol)™

“Agua (kmol) "

"Volumen en el reactor (m3)"
“Temperatura del reactor (°C)"

"Indice de Iodos en el reactor"

“Avance de la reaccioéon®

“Capacidad térmica del reactor (kJ/°C)"
"Calor absorbido por el PH {(kW)"

"Calor generado por la reaccion (kW)™
"Calor absorbido (kW)*

"Calor eliminado por enfriamiento (kW)*"
"% valvula de enfriamiento"

"Flujo de agua de enfriamiento (lpm)"

Private Sub hscParameter_Change(lndex As Integer)
Select Case Index
Case 0, 1, 2, 3, 9, 10, 12, 13
lblParameter (Index) = hscParameter{Index).Value
Case 4, 5, 11
lblParameter (Index) = hscParameter(Index).Value / 1000
Case 6, 7,

lblParameter (Index) = Val (hscParameter {Index)}.Value) * 100

End Select

If chklmode = 1 Then lblParameter(14) = lblParameter(1ll) / lblParameter(12)

Else lblParameter(14) = 0
lblParameter(15) = lblParameter(1l)

If chkbmode = 1 Then lblParameter(16) = lblParameter(ll) * lblParameter (13)

Else lblParameter(l6) = 0
End Sub

Private Sub hscParameter Scroll(Index As Integer

hscParameter _Change Index
End Sub

frmSimul.frm
Option Explicit

Private Sub cmdSimuPausa_Click{(}
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tmrSimulador.Enabled = Not tmrSimulador.Enabled
chkAutomatico.Enabled = False
End Sub

Private Sub Form_Load ()
picTanquehS.Scale (0,
picTanqueAF.Scale (0, 100)-(100, O)
picTanquePH.Scale (0, 100)-(100, O)
picTemp.Scale (0, 70)-(100, 10}
picRl.Scale (0, 20)-(100, O)

100} - (100, 0)

shpAF.Left = 0
shpAP.Left = 0
shpAG.Left = 0
shpPH.Left = 0
shpAE.Left = 0
shpAS.Left = 0
shpAF.Height = 20
shpAP.Height = 20
shpAG.Height = 20
shpPH.Height = 20
shpAE.Height = 20
shpAs.Height = 20

shpAF.Width = 110

shpAP.Width = 110

shpAG.Width = 110

shpPH.Width = 110

shpAE.Width = 110

shpAS.Width = 110

1blFlujoMaxEnf = "Flujo miximo: " & enfria.FlujoMax & " lpm"

For i = 0 To 14
linTempInd (14 - i).Yl = (3 + i} + 4
linTempInd(l4 - i1).Y2 = linTempInd(l4 -~ i).YL

Next i

Tiempo = O

ActualizaPantalla

End Sub

Private Sub ActualizaPantalla{)
lblTiempo = Format (Fix(Tiempo / 3600), "O00") & ":" & _
Format ((Fix (Tiempo / €0))} Mod 60, "00") & *":" &
Format (Tiempo Mod 60, "00")
Actualizar datos del tanque de AS
1blTanqueAS (0) Format (tanqueAS.Vol,
1blTanqueAS({1) Format (tanqueAS.Temp, "0.0")

*0.000")

lblTanqueAS (2)
1lblTanqueAS (3)
1blTanqueiS (4)
1blTanqueAS (5)
lblTanqueAS (6)
1blTanqueAS({7)
lblTanqueAS (8)
1blTanqueAS(9)
IblTanqueAS(10)
lblTanqueAS(11)
1blTanqueAsS(12)
IblTangueAS (13)
lblTanqueAS(14)
'
lplTanqueAF (0)
1blTanqueAF (1}
lblTanqueAF (2)
1blTanqueAF (3}
1blTanqueAF (4)

(LT T S )

Format (tanqueAS.IY, *"0'")
Format (tanqueAS.DE_tot, "0.000")
Format {tanqueAS.DE_adic, "0.000")
Format (tanqueAS.DE_falta, "0.000")
Format (tanqueAS.n_tot, *0.000")
Format {tanqueAS.n_adic, "0.000")
Format (tanqueAS.n_falta, "0.000')
Format (tanqueAS.m_tot, "0
Format (tanqueAS.m_adic, )
Format (tanqueAS.m_falta, "0")
Format {tanqueAS.V_tot, "0.000")
Format (tanqueAS.V_adic, 000")
Format (tanqueAS.V_falta, "0.000")

Actualizar datos del tanque de AF

Format (tanqueAf.Vol,
Format (tanqueAF.Temp,

"0.000%)
"0.0")

Format (tanqueAF.Conc * 100, "0%)
Format (tanqueAF.n_tot, "0.000")
Format (tanqueAF.n_adic, *0.000")

150



Apéndices

lblTanqueAF(5) = Format (tanqueAF.n_falta, "0.000")
1blTanqueAF (6) = Format(tanqueAF.m_tot, "0")
1blTanqueAF(7) = Format(tanqueAF.m_adic, "0")
lblTanqueAF (8) = Format{tanquehF.m_falta, "0O")
lblTanqueAF (9} = Format(tanqueAF.V_tot, "0.000")
1blTanqueAF (10} = Format (tanqueAF.V_adic, “0.000")
1blTanqueAF (11) = Format{tanqueAF.V_falta, "0.000")
lblTanqueAF (12) = Format{tanqueA¥.Vsol_tot, "0.000")
1blTanqueAF(13) = Format(tanquehF.Vsol_adic, “0.000")
1blTanqueAF {14) = Format{(tanqueAF.Vsol_falta, "0.000")

' Actualizar datos del tanque de

1blTangquePH(0) = Format(tanquePH.
= Format{ranquePH.
Format (tanquePH.

1blTanquePH (1)
1blTanquePH(2)

1blTanquePH (3) = Formati{tangquePH

IblTanquePH (4) = Format (tanquePH.
1blTanquePH(5) = Format{tangquePH.
1blTanquePH({6) = Format({tanquePH.

1blTanquePH(7)
1blTanquePH (B)

Format {tanquePH

Format(tanquePH.

PH

vol, "0.000™)
Temp, “0.0")
Conc * 100, "0")

.n_tot, "0.000™)

n_adic, .000")
n_falta, "0.000%)
m_tot, "O")
m_adic, "0")

.m_falta, "0")

1blTanquePH (%) = Format(tanguePH.V_tot, "0.000")
1blTanquePH { 10) Format {tanquePH.V_adic, "0.000")
1blTanquePH (11) = Format (tanquePH.V_falta, "0.000")
lblTanquePH(12) = Format{tanquePH.Vsol_tot, "0.000")
lblTanquePH (13) = Format (tanquePH.Vsol_adic, "0.000")
1blTanguePH(14) = Format(tanquePH.Vsol_ falta, "0.000")

' Actualizar datos de bombas

1blBombaAS (0) = Format (bombaAS.Sefal * 100, "0.0"™)
1blBombaAsS (1) = Format (bombaAS.Flujo, "0.0™)
lblBombaAF (0) = Format (bonbaAF.Senal * 100, "0.0")

1blBombaAF (1)
1blBombaPH (0)

Format thombaAF.Flujo, "0.0%")
format (bombaPH.Serlal ¢« 100, "0.0")

1blBombaPH (1) Format (bombaPH.Flujo, "0.0")

* Actualizar dato% del reactor

moles

lblReactor (0} = Format{reactor.n
lblReactor{l) = Format{reactor.n
1blReactor {2) Format (reactor.n
1blReactor (3) Format {reactor.n

.

1blReactor (4} = Format(reactor.n
lblReactor (5) = Format({reactor.n
' masas

l1blReactor (6) = Formati{reactor.m

iblReactor (7)
IblReactor (8)
1blReactor(9) = Format{reactor.m
lblReactor (10)

Format (teactor.m

Format {reactor.m_,

_AS, "0.000")
“AE, "0.000")

AF, "0.000")

AP, "0.000")
" PH, "0.000")
_AG, "0.000™)

_AS, "0")
AE, "0™)
AF, "0")
AP, "0")

Format {reactor.m_FPH, "0")

lblReactor (11) = Format(reactor.m_AG, "0")

! volumenes

lblReactor{12) = Format{reactor.V_AS, "0.000")
lblReactor(13) = Format(reactor.V_AE, "0.000")

lblreactor (14)
1blReactor (15%)

Format (reactor.V_AF, "0.000")
Format {reactor.Vv_AP, "0.000")

lblReactor (16) = Format(reactor.v:i’ﬂ, “0,000")
lblReactor{17) = Format{reactor.V_AG, "0.000™)
' capacidades rmicas

1blReactor (18) = Format{reactor.C_AS,
lblReactor (19) = Format(reactor.C_AE,
1blReactor (20) = Formati{reactor.C_AF,
1blReactor{21) = Format(reactor.C_AP,
lblReactor (22) = Format(reactor.C_PH, " }
lblReactor(23) = Format({reactor.C_AG, "0™)

' totales

151



Apéndices

1blReactor (24} = Format (reactor.ntot, "0.000")
1blReactor(25) = Format (reactor.mtot, "0")
lblReactor(26) = Format (reactor.Vtot, "0.000")
1blReactor{27) = Format(reactor.Ctot, "0")

' Equivalentes

1blReactor(28) = Format (reactor.n_DE, "0.000")
1blReactor(29) = Format {(reactor.n_OX, "0.000")
1blReactor{30) = Format (reactor.Qgen, "0.0")

' Termodinamica

lblReactor(33) = Format (reactor.QPH, "0.0"}

1blReactor(34)
1blReactor(35)
lblReactor (36)
' Otros

lblReactor{37)
1blReactor {3B)

Format (enfria.Qenf, *
Format (reactor.Qabs,
Format (reactor.Treac,

Format (reactor.1Y, "0
Format (reactor.Avance

.0")
“0.0"}

"0.0") & “oC™
.0}

*+ 100, "0.0*")

* Actualizar datos del sistema de enfriamiento
1blEnfriamiento(0) = Format(reactor.Treac, "0.0")
lblEnfriamiento(l) = Format(enfria.Tin, "0.0'
1blEnfriamiento(2) = Format(enfria.Tout, "0.0"}
1blEnfriamiento(3) Format (enfria.Flujo, *"0.0")
lblEnfriamiento(d4) = Format(enfria.Qenf, "0.0™)
lblEnfriamiento(5) = Format(enfria.Sefal * 100,

"0.0")

* Actualizar datos del controlador de temperatura

1blControl {0) = format (Control.sp, "0.0")
1blControl (1) Format (Control.Pos, "0.0000")
lblControl{2) = Format (Control.vel, "0.0000")
lbiControl (3} = Format{Control.Acel, "0.0000")
1blControl{4) = Format (Control.KpP, "0.000")
1blControl (%) = Format{Control.Kv, "0.000")
1blControl(6) = Format (Control.KA, "0.000")

lblControl{7) = Format (Control.AccPos * 100, "0.000")
1blControl(B) = Format (Control.AccVel * 100, "0.000")
1blControl (9} = Format (Control.Acchcel * 100, "0.000")
1blControl(10) = Format (Control.DeltaMv * 100, "0.000")
lblControl(11) = Format (Control.SefialMv *+ 100, "0.000")
IblContreol(12) = Format (Control.SeflalMv ¢« 100, "0.0™)

1blControl(13) = Format (Control.TO, "0.0")

' Actualizar datos del controlador de avance

1blControl2(2) = Format(Control2.QPH, "0.0")
1blControl2(3) = Format (Control2.Qenf, "0.0")
lblControl2{4) = Format (Control2.Qabs, "0.0")
lblControl2 (%) = Format(Control2.Qgen, "0.0")
lblControl2(8) = Format (reactor.QPH, "0.0")

1blControl2 (%) = Format{enfria.Qenf, "0.0")
1blControl2(10) = Format(reactor.Qabs, "0.0")
lblControl2(l1l) = Format (reactor.Qgen, "0.0")

1blControl2 (14} =
lblControl2(15) =
1blControl2(le) =

Format(reactor.QPH -
Format(enfria.Qenf -

Control2.QPH,
Control2.Qenf, *

"0.0")

0.0")

Format (reactor.Qabs - Control2.Qabs, "0.0")
lblControl2{17) = Format{reactor.Qgen - Control2.Qgen, "0.0")
1blControl2(18) = Format(Control2.QgenAcum / 1000, "0")
lblControl2(19) = Furmat{reactor.QgenAcum / 1000, "0")

lblControl2 (20) =
1blControl2(21) =
lblControl2{22) =
1blControl2(23) =

* Dibujos

Format (reactor.QgenAcum / 1000

Format (Control2.Avance *

Format (reactor.Avance
Format (reactor.Avance

100,
+ 100,

"o, 0%y
“0.0")

* 100 - Control2.Avance * 100,

~ Control2.QgenAcum / 1000,

*0.0")
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Me.AutoRedraw = False

shpLiquidoAS.Top = Int((tanqueAS.Vol / tanqueAS.Capacidad} * 100}
linNivelMinAS.Yl = Int{(tanqueAS.V_tot / tanqueAS.Capacidad) * 100}
linNivelMinAS.Y2 = linNivelMinAS.Yl

shpLiquidoAF.Top = Int{(tanqueAF.Vol / tanqueAF.Capacidad) ¢ 100)
linNivelMinAF.Yl = Int({tanqueAF.Vsol_tot / tanqueAF.Capacidad) * 100)
linNivelMinAF.Y2 = linNivelMinAF.Yl

shpLiquidoPH.Top = Int{(tanquePH.Vol / tanquePH.Capacidad} * 100}
linNivelMinPH.Yl = Int{{tanquePH.Vsol_tot / tanquePH.Capacidad) * 100)
linNivelMinPH.Y2 = linNivelMinPH.Y1

1f bombaAS.Senal > O Then
shpBombaAS{0) .BackColor = vbGreen
shpBombaAS (1) .BackColor = vbGreen
Else
shpBombaAs (0) .BackColor = vbRed
shpBombaAS (1) .BackColor = vbRed
End If
If bombaAF.Senal > 0 Then
shpBombaA¥F{0) .BackColor = vbGreen
shpBombaAf (1) .BackColor = vbGreen
Else
shpBombaAF (0) .BackColor = vbRed
shpBombaAF (1) .BackColor = vbRed
End If
If bombaPH.Senal > 0 Then
shpBombaPH (0) .BackColor = vbGreen
shpBombaPH (1) .BackColor = vbGreen
Else
shpBombaPH (0} .BackColor = vbRed
shpBombaPH (1) .BackColor = vbRed
End If
shpAP.Top = reactor.V_AP
shpAF.Top = reactor.V_AF + shpAP.Top
shpAG.Top = reactor.V_AG + shpAF.Top
shpPH.Top = reactor.V_PH + shpAG.Top
shpAs.Top = reactor.V_AS + shpPH.Top
shpAE.Top = reactor.V_AE + sShpAS.Top

lineTemp.Y1l

= reactor.Treac

lineTemp.Y2 =

reactor.Treac

Me.AutoRedraw = True
End Sub

Private Sub Form_Unload(Cancel As Integer)
X1App-Visible = True

End Sub

Private Sub hscBombaAF_Change()
bombaAF.Sefal = Val (hscBombaAF) / 1000
bombaAF.Flujo = bombaAF.Sefal * bombaAF.Capacidad
End Sub

Private Sub hscBombaAF_Scroll({}
hscBombaAF_Change
End Sub

Private Sub hscBombaAS_Change ()
bombaAS.Senal = Val (hscBombaAS) / 1000
bombaAS.Flujo = bombaAS.Seftal * bombaAS.Capacidad
End Sub

Private Sub hscBombaAS_Scroll ()
hscBombaAS_Change
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End Sub

Private Sub hscBombaPH_Change ()
bombaPH,Seflal = val(hscBombaPH}) / 1000
bombaPH.Flujo = bombaPH.Sefal * bombaPH.Capacidad
End Sub

Private Sub hscBombaPH_Scroll ()
hscBombaPH_Change
End Sub

Private Sub hscEnfriamiento_Change({()
enfria.Senal = vVal(hscEnfriamiento) / 1000
enfria.fFlujo = enfria.fFlujoMax * enfria,Senal
End Sub

Private Sub hscEnfriamiento_Scroll ()
hscEnfriamiento_Change
End Sub

Private Sub hsckKA_Changel)
Control.KA = Val (hscKA) / 1000
End Sub

Private Sub hscKP_Change()
Control.KP = Val (hscKP) / 1000
End Sub

Private Sub hscKV_Change()
Control.KV = Val(hsckV) / 1000
End Sub

Private Sub hscSP_Change()
Control.SP = hscSP
End Sub

Private Sub hscTin_Change ()
enfria,Tin = hscTin
End Sub

Private Sub hscVelSim_Change ()
lblVelsim = hscVelSim & "X"
tmrSimulador.Interval = Int (1000 / hscVelSim)
End Sub

frivate Sub hscVelSim_Scroll ()
hscVelSim_Change
Fnd Sub

Frivate Sub tmrSimulador_Timer ()
Pim volumenAS As Double
Dim volumenAF As Double
Dim volumenPH As Double
Dim precisionTmedida As Long

L R R R R T T o™

' Inicia Simulacién
volumenAS = 0
volumenAF = 0

volumenbPH = 0 -
reactor.QAsS =

reactor.QAF =
reactor.QPH =

[N eNe]
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If bombaAS.Flujo > 0 Then

volumenAS = bombaAS.Flujo / 60000 ' m~3/s

tanqueAS.Vol = tanqueAS.Vol - volumenAS

tanqueAS.V_adic = tanqueAS.V_adic + volumenAs
tanqueAS.V_falta = tanqueAS.V_falta - volumenAs
tanqueAS.m_adic = tanqueAS.V_adic * rho_AS
tanqueAS.m_falta = tanqueAS.V_falta * rho AS
tanqueAS.n_adic = tanqueAS.m_adic / MM_AS
tanqueAS.n_falta = tanqueAS.m_falta / MM_AS
tangueAS.DE_adic = tanqueAS.n_adic * tanqueAS.DEporMol
tanqueAS.DE_falta = tanqueAS.n_falta * tanqueAS.DEporMol
reactor.n_AS = reactor.n_AS + volumenAS * rho_AS / MM_AS
reactor.n_DE_tot = reactor.n_DE_tot + (volumenAS * rho_AS / MM_AS) *

tanqueAS. DEporMol

reactor.QAS = volumenAS * rho_AS * Cp_AS * (reactor.Treac -

tanqueAS. Temp)

End

If

1f bombaAF.Flujo > 0 Then

/ MM_AF

MM_AG

volumenAF = bombaAF.¥lujo / 60000 ' m~3/s

tanqueAF.Vol = tanqueAF.Vol - volumenAF
tanqueAF.Vscl_adic = tanqueAF.Vsol_adic + volumenAF
tanqueAF.Vscol_falta = tanqueAF.Vsol_ falta - volumenAr

tanqueAF.V_adic = tangqueAF.Vsol_adic * tanqueAF.Conc

tanqueAF.V_falta = tanqueAF.Vsol_falta * tanqueAF.Conc

tanqueAF.m_adic = tanqueAF.V_adic * rho_AF

tangueAF.m_falta = tanqueAF.V_falta * rho_AF

tanqueAF.n_adic = tanqueAF.m_adic / MM_AF

tanqueAF.n_falta = tanqueAF.m_falta / MM_AF

reactor.n_AF = reactor.n_AF + volumenAF * tanqueAF.Conc * rho_AF / MM_AF
reactor.n_AF_tot = reactor.n_AF_tot + volumenAf * tanqueAF.Conc * rho_AF

reactor.n_AG = reactor.n_AG + volumenAF * (1 - tangueAF.Conc) * rho_AG /

reactor.QAF = volumenAF * (reactor.Treac - tanqueAF.Temp) *

{tanqueAF.Conc * rho_AF * Cp_AF + (1 - tanqueAF.Conc) * rho_AG * Cp_AG)

End

1f

1f bombaPH.Flujo > 0 Then

volumenPH = bombaPH.Flujo / 60000 ' m~3/s

tanquePH.Vol = tanguePH.Vol - volumenPH
tanquePH.Vsol_adic = tanquePH.Vsol_adic + volumenPH
tanquePH.Vsol_falta = tanquePH.Vsol falta - volumenPH

tanquePH.V_adic = tanquePH.Vsol_adic * tanquePH.Conc
tanquePH.V_falta = tanquePH.Vsol_falta * tanquePH.Conc
tanquePH.m_adie = tanquePH.V_adic * rho_PH

tanquePiH.m_falta = tanquePH.V_falta * rho_PH
tanquePH.n_adic = tanquePH.m_adic / MM_PH

tanquePH.n_falta = tanquePH.m_falta / MM_PH

‘reactor.n_PH se actualiza al simular la reaccioéon
‘reactor.n_AG se actualiza al simular la reaccién
reactor.QPH = volumenPH * (reactor.Treac - tanquePH.Temp) *

{tanquePH.Conc * rho_PH * Cp_PH + (1 - tanquePH.Conc) * rho_AG * Cp_AG)

End

1f

1f enfria.Flujo > 0 Then

enfria.Tout = enfria.Tin + ((enfria.U * enfria.A) / ((enfria.Flujo / 60)

* Cp_AG)) * (reactor.Treac ~ enfria.Tin) * Exp{-enfria.U * enfria.A /
({enfria.Flujo / 60) * Cp_AG))

Else

End

enfria.Qenf = (enfria.Flujo / 60) * Cp_AG * (enfria.,Tout - enfria.Tin)

enfria,Tout = enfria.Tin
enfria.Qenf = 0
If

adicion_PH = volumenPH ¢ tanquePH.Conc * rho_PH / MM_PH
CalculosSecundarios
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1f reactor.Vtot > O Then
®(l) = reactor.n_AP
X{2) = reactor.n_PH
X(3) = reactor.n_OX
X(4) = reactor.n_AG
®(5) = reactor.Vtot
CalculaUnPasoCinetica

reactor.n_AP = X(l1)
reactor.n_PH = X(2)
reactor.n_OX = ®(3)
reactor.n_AG = X({4)
reactor.Vtot = X(5)
reactor.n_DE = reactor.n_DE_tot - reactor.n_OX
reactor.n_AF = reactor.n_AF_tot - reactor.n_AP
reactor.n_AS = reactor.n_DE / tanqueAS.DEporMol
reactor.n_AE = reactor.n_OX / tanqueAS.DEporMol

CalculosSecundarios
reactor.Qgen = 297000 * delta_x(3)
reactor.QgenAcum = reactor.QgenAcum + reactor.Qgen

reactor.Qabs = reactor.Qgen - (enfria.Qenf + reactor.QAS + reactor.QAF +
reactor.QPH)

reactor .Treac = reactor.Treac + reactor.Qabs / reactor.Ctot

1f reactor.n_DE_tot > 0 Then
reactor.Avance = reactor.n_OX / recactor.n_DPE_tot
reactor.lY = tanqueAS.IY * (1 - reactor.Avance)
End If
End If
' Termina Simulacién

L I R T N R I T T R

* Control automatico de temperatura CAT

precisionTmedida = 1
If Round(reactor.Treac, precisionTmedida) <> Control.TO Then
Control.T2 = Control.Tl
Control.Tl = Control.TQ
Control.T0 = Round{reactor.Treac, precisionTmedida)
Control.tiempo2 = Control.tiempol
Control.tiempol = Control.tiempoQ
Control.tiempo0 = Tiempo
Control.Pos = Control.TO - Control.SP

Control.Vel = (Control.TO - Control.Tl} / (Control.tiempo0O -
Control.tiempol}

Control.Acel = ((Control.TO - Control.Tl) / ({(Control.tiempo0 -
Control.tiempol) - (Control.Tl - Control.T2) / (Control.tiempol -
Control.tiempo2)) / {((Control.tiempol - Control.tiempo2) / 2)

End If
Control.AccPos = Control.Pos * Control.KP
Control.AccVel = Control.Vel * Control.KV

Control.AccAcel = Control.Acel * Control.KA
Control.DeltaMv = Control.AccPos + Control.AccVel + Control.AccAcel
*limitador de velocidad de valvula
If Control.DeltaMV > 0.01 Then Control.DeltaMV = 0.01
If Control.DeltaMV < -0.01 Then Control.DeltaMV = -0.01
Control.SenalMv = Control.SeflalMV + Control.DeltaMV * Control.deltat
* limitador de range de valvula
If Control.SefalMV > 1 Then Control.SenalMVv = 1
1f Control.SefalMV < 0 Then Control.SenalMV = 0
If chkEnfriamiento = 1 Then
hscEnfriamiento = Control.SenalMVv * 1000
End If
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' Monitoreo de avance de la reaccién
Control2.Tin = Round(enfria.Tin, 1)
Control2.Tout = Round(enfria.Tout, 1)
Control2.Flujo = Round(enfria.¥lujo, 0}
Control2.Qenf = (Control2.Flujo / 60) * Cp_AG * (Control2.Tout -
Contrel2.Tin)
If Round(reactor.Treac, 1) <> Contreol2,TO Then
Control2.Tl1 = Contrell2.TO
Control2.TO = Round{reactor.Treac, 1)
Control2.tiempol = Control2.tiempol
Control2.tiempol = Tiempo
Control2.velT = {(Control2.TO0 - Control2.T1l) / (Control2.tiempoO —
Control2.tiempol)

End If

Controlz.Qabs = reactor.Ctot * Control2.velT

Control2.TPH = tanquePH,Temp

Control2.Treac = Round{reactor.Treac, 1)

Control2.FlujoPH = Round(bombaPH,Flujo, 0}

Control2.QFH = (Control2.FlujoPH / 60000) * (tanquePH.Conc * rho_PH * Cp_PH +

(1 - tanquePH.Conc) * rho_AG * Cp_AG}) * (Control2.Treac - Control2.TPH)
Control2.Qgen = Control2.Qenf + Control2.QPH + Control2,Qabs
Control2.9genAcum = Control2.QgenAcum + Control2.Qgen
It reactor.n_DE_tot > 0 Then Control2.Avance = Control2,QgenAcum /

(reactor.n_DE_tot * 297000)

* Control del lote
If chkAutomatico = ! Then
Select Case pasoActual
Case 1 ' adicion de AS y AF
* Control de adicién de AS y AF
bombaAFMax = (tanqueAF.Vsol_tot / tanqueAS.V_tot) *
(bombaAS.Capacidad / bombaAF.Capacidad) * hscBombaAF.Max
If tanqueAS.V_falta > tanqueAS.V_tot * 0.005 Then
hscBombaAS.Value = hscBombaAS.Max
hscBombaAF.Value = bombaAFMax
Else
hscBombaAS.Value = (tanqueAS.V_falta / tanqueAS.V_tot) * 200 *
hscBombaAS.Max
hscBombaAF.Value = (tanqueAF.Vsol_falta / tanqueAF.Vsol_tot) «*
200 * bombaAFMax
End If
hscBombaPH = 0
If Round(tanqueAS.V_falta, 3) = 0 Then
hscBombaAS.Value = 0
hscBombaAF.Value = 0
pasohctual = 2
End 1f
Case 2 ' calculo de adicion inicial de PH
*calcular tiempo maximo de adicion inicial a flujo maximo y tiempo
para el pico maximo
Flujo90 = (0.9 * enfria.FlujoMax) / 60 ' kg/s
Qout90 = enfria.U * enfria.A * (Control.SP - enfria.Tin) * Exp{-
enfria.U ¢ enfria.A / (Flujo% * Cp_AG)) ' kW
flujo_n_PHmax = (bombaPH.Capacidad / 6000C) * tanquePH.Conc * rho_PH
/ MM_PH

' metodo de Newton-Raphson
xsig = 1
Do
Xxn = xsig
QgenMax = miQgenMax2(xn)
fxn = Qout90 - QgenMax
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dfxn = miQgenMax2(xn - 0.5) - miQgenMax2(xn + 0.5)
xsig = xn - fxn / dfxn
1blControl3(0) = Format (Qout90, "0.0")
1blControl3(l) = Format (QgenMax, *0.0"™)
1blControl3 (2} = Format (QgenMaxTime / 60, “0,00")
lblControl3d (3} = Format(xn / 60, "0.00™)
DoEvents

Loop Until Abs{xsig - xn) < 1

1f xn > (tanguePH.Vsol _tot * 60000 / bombaPH.Capacidad) Then
Xn = tanquePH.Vsol_tot * 60000 / bombaPH.Capacidad
QgenMaxTime = 5400

End If

AddTime = Tiempo + xn
MaxQgenTime = Tiempo + QgenMaxTime

hscBombaPH = hscBombaPH.Max

pasoActual = 3 q CON
Case 3 ' adicion inicial de PH TES‘[; ¥

If Tiempo > AddTime Then
hscBombaPH = 0
pasoActual = 4

e
7

RIGEN

End 1If
Case 4 ' espera a llegar a Qgen maximo

If Tiempo > MaxQgenTime Then pasoActual = S
Case 5

' adicion controlada

If Tiempo Mod TIMEl = 0 Then
' calcular el flujo maximo que puedes agregar sin pasarte de
Qout 90
QgenMax = miQgenMax (flujo_n_PHmax)
QgenMin = miQgenMax (0)
If QgenMax <= Qout90 Then
Adicion = flujo_n_PHmax
1blControl3 (0} = Format(Qout90, "0.0")
1blControi3(l) = Format (QgenMax, "0.0")
1blControl3(2) = Format(QgenMaxTime / 60, "0.00")
flujoCalc = Adicion * (MM_PH * 60000) / (rho_PR *
tanquePH.Conc)

1blControl3(4) = Format(flujoCale, "0.000"

Elself QgenMin >= Qout90 Then
Adicion = 0
1blControl3(0) = Format (Qout90, "0.0")
1blControl3{l) = Format (QgenMin, "0.0")
1blControl3(2) = Format(QgenMaxTime / 60, "0.00")
flujoCalc = Adicion * (MM_PH * 60000) / (rho_PH *
tanquePH.Conc)
lblControl3d(4) = Format{flujoCale, "0.000"})
Else
' Metodo de biseccion
AdicionMin = 0
AdicionMax = flujo_n_PHmax
For k = 0 To 11
AdicionMed = (AdicionMax + AdicionMin) / 2
QgenMax = miQgenMax (AdicionMed)
lblControl3{0) = Format (Qout90, "0.0"
IblControl3(l) = Format (QgenMax, "0.0")
lblControl3(2) = Format (QgenMaxTime / 60, "0.00™)
flujoCalc = AdicionMed * (MM_PH * 60000) / {rho_PH *
tanquePH.Conc)
1blControl3 (4} = Format (flujoCalc, *"0.000")
If Qout90 <= QgenMax Then
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AdicionMax = AdicionMed

Else

AdjicionMin = AdicionMed

End If
DoEvents
Next k

Adicion = (AdicionMax + AdicionMin) / 2

End If

Actualizar la senal de control de la bomba de PH

hscBombaPH = Int((Adicion / flujo_n_PHmax) * 1000

End If
If Round(tanquePH.Vsol falta,
pasohActual = 6
hscBombaPH = O
End If
Case 6 ' etapa de reaccién
1f reactor.Avance > 0.9%95 Then
pasoActual = 7
End 1f
Case 7 ' Fin de la reaccién

tmrSimulador.Enabled
xlApp.Visible = True

False

3) = 0 Then

x1Book.SaveAs App.Path & "“\datos *
& " hrs.xls"
End Select
Labell.Caption = pasohctual
1blExplicacion = explicacionlpasoActual)
End If

If Tiempo Mod 5 = 0 Then

End

xlSheet.Cells (Int {Tiempo
x1lSheet.Cells {Int (Tiempo
x1Sheet.Cells (Int (Tiempo
xlSheet.Cells {Int (Tiempo
x1lSheet.Cells(Int (Tiempo
xlSheet.Cells (Int {Tiempo
x1Sheet.Cells(Int (Tiempo
x1Sheet.Cells (Int (Tiempo
xlSheet.Cells (Int (Tiempo
®xlSheet.Cells (Int (Tiempo
%x1Sheet.Cells (Int (Tiempo
x1lSheet.Cells{Int (Tiempo
x18heet.Cells(Int (Tiempo
%1Sheet.Cells (Int (Tiempc
»1Sheet.Cells (Int (Tiempo
=x1lSheet.Cells (Int (Tiempo
xlSheet.Cells (Int (Tiempo
xlSheet.Cells{Iint ({Tiemp>
#1lS5heet.Cells (Int (Tiempo
xiSheet . Cells(Int(Tiempo
x1Sheet.Cells (Int (Tiempe
xl5heet.Cells(Int {Tiempo
x1lSheet.Cells(Int (Tiempo
xlSheet.Cells(int (Tiempo
®x1Sheet.Cells (Int (Tiempo
XlSheet.Cells (Int (Tiempo
if

Tiempo = Tiempo + 1
ActualizaPantalla

End Sub

/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
/
7
/
/
/
/
/
/
/

Registro de variables en Excel

S
5
5
5)
S
5
5)
5)
5)
5)
5)
5)
5)
5}
)
9)

T T 2R SR TR SR S S e

17)
18)
19)
20)
2y1)
22)
23)
24)
29)
26)

L

13

Format{Now(), "d-mmm-yyyy h-mm")

Tiempo / 3600
tanqueAs.V_adic
tanqueAF.Vsol_adic
tanquePH.Vsol_adic
bombaAS,Flujo
bombaAF.Flujo
bombaPH.Flujo
reactor.n_DE
reactor.n_OX
reactor.n_AS
reactor.n_AE
reactor.n_AF
reactor.n_AP
reactor.n_PH
reactor.n_AG
reactor.vVtot
reactor.Treac
reactor.1Y
reactor.Avance
reactor.Ctot
reactor.QPH
reactor.Qgen
reactor.Qabs
enfria.Qenft
enfria.Senal
enfria.Flujo
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B. Hoja de trabajo Mathcad del modelo
quimico del proceso

TESIS COV
FALLA DE_ORIGEN
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Hoja de trabajo Mathcad del modelo quimico de la etapa de reaccion
del proceso de epoxidacion del aceite de soya

NOTACION: Simbolos utilizados

Sustancias Quimicas:

AS: Aceite de soya AE: Aceite de soya epoxidado
AF: Acido férmico (catalizador) AP: Acido perférmico

PH: Perdxido de Hidrogeno AG: Agua

DE: Dobles enlaces (moles) OX: Oxiranos (moles)

Variables y propiedades fisicoquimicas

n: moles (kmol) q: cantidad de calor (kJ)

m: masa (kg) Qw: potencia calorifica (kW)

V: volumen (m*3) Cp: Calor especifico (kJ/kg-K)

MM: masa molar (kg’/kmol) C: Calor especifico (kJ/K)

p: densidad (kg/m*3) k: constante cinética

T: Temperatura (°C} C: Concentracion motar (kmol/m3)
t: Tiempo (s) tY: Indice de yodos

conc: concentraciéon volumeétrica (% en volumen) 10: Indice de oxirano

Orden de produccion

Carga de aceite de soya m_AS = 11186 (kg) (Valor promedio
Indice de iodos del aceite de soya Iy = 131 ’ waapor promedio real)

Condiciones de operacion

Temperatura de reaccion T_reac = 60 (°C)

Temperatura de almacenamiento de reactivos T_alm = 20 (°C)

Concentracién volumétrica del catalizador (AF) conc_AF = 095

Porcentaje de cataiizador respecto a los DE %_AF = 0.1517 (kmol AF/kmol DE)
Concentracion volumétrica del PH en agua conc_PH = 0.7 ‘
Porcentaje de PH total respecto a los DE %_PH = 1.3775 (kmo! PH/kmol DE)

Especificaciones del producto

Indice de oxirano (% de oxigeno de oxirano en peso} MIN|M0 10_min = 6.9
Indice de yodos MAXIMO fY_max = 2.0
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Propiedades fisico-quimicas de las sustancias
Masas moleculares (kg/kmot)

MM_PH = 34

MM_AG = 18

MM_AF = 46

MM_AP = 62

MM_AS = 872 (valor tipico)

MM_AE = MM_AS(} + 0.07) MM_AE = 933.04

Densidades de sustancias puras y soluciones (valores validos entre 15 y 75°C) (kg/m*3)

P_AS(T) = 920 - 0.6(T - 15) p_AS(T_alm) = 917
p_AE(T) = 999.33 - 0.633(T - 15) p_AE(’l;_alm) = 996.165
p_PH(T) = 1470 = 1.2-T p_PH(T_alm) = 1446
p_AG(T) = 1000 — 0.337-T p_AG(T_alm) = 993.26
p_AF(T) = 1225 p_AF(T_alm) = 1225
p_AP(T) = p_AF(T) p_AP(T_alm) = 1225

NOTA: La densidad del AP se supuso igual al AF por falta de datos 'dispbnlbles'. o
Densidad de las soluciones de PH y AF S

p_PH_sol(T) = conc_PH:p_PH(T) + (1 — conc_PH)-p_AG(T) .. St N p_PH_s;)l(T_alm) = 1310.178
p_AF_sol(T) = p_AF(T)-conc_AF + p_AG(T)-(1 - conc AF) " | R p_AF_vs;)i(T;alm) = |2l3.§13
Calor especifico promedio entre 20 y 60 °C (kJ/kg-K) -
Cp_AS = 2,003
Cp_AF = 2.2
Cp_AG = 4,187
Cp_PH = 2,62

Calor especifico de la solucion de PH

Cp_PH_sol = Cp_PH-conc_PH + Cp_AG-(1 - conc_PH)

Cp_PH_sol = 3.09
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Calculo de numero de moles, masas y volumenes de reactivos necesarios

Aceite de Soya:

Volumen a T de almacenamiento VAS = —MAS oy ago 2008 (m*3)
P_AS(T _alm)
Motes de DE equivalentes n_DE_ini = 5‘;—;%’—:1 n_DE_ini = $7.735 - (kmol)
Catalizador (Acido Férmico):
Moles requeridos: n_AF = n_DE_ini-%_AF n_AF = 8.758 (kmol)
Masa equivalente (puro): m_AF = n_AF-MM_AF m_AF = 402.885 (kg)
Volumen equivalente (puro): V_AF = —mAT V_AF =0.329 (m*3)
P_AF(T_alm)
. L V_AF A
Volumen equivalente (solucién): V_AF sol = —=—— V_AF_sol = 0.346 {m*3)
- T conc_AF

Masa equivalente (solucion); m_AF_sol = V_AF_sol-p_AF_sol(T_aim)

Peroxido de Hidrégeno: .-

Moles : .n_PH_tot = ;\_DE_ini-%_PH n_PH_tot = 79..‘{3A o
Masa (puro) f&a_PHQm - n_PH_tot:-MM_PH m_PH_tot = /2:704.008 B
Volumen (purey  Y-PHLtot = p—_’;;—'::—% VPH_os 187 :
Volumen (solucién) V_PH_tot_sol = —=DHtot V_PH_tot_sol = 2.671
- - - conc_PH

Masa (solucién) m_PH_tot_sol = V_PH_tot_sol.p_PH_sol(T_alm)

m_PH_tot_sol = 3500.031

Agua
En el catalizador V_AG_AF = V_AF_sol — V_AF
V_AG_AF = 0017 (m~3)
Moles iniciales en el reactor n AG ini = Y-AGAF-p AG(T_alm)
- T MM_AG
n_AG_ini = 0,955 (kmol)

m_AF_sol = 420.078

- (kmol) N

(kg)
(m*3)

(m*3)

(kg)

(kg)

163



Resumen: Masa y volumen de reactantes

(kg) = (litros)
Aceite de soya - : - -m_AS=11186 .. V_AS.1000 = 12198.473
Solucion de catalizador (acido férmico) m_AF_sol = 420.078 V_AF_sol-1000 = 346.195
Total de Perdxido de Hidrégeno m_PH_tot_sol = 3500.031 V_PH_tot_sol-1000 = 2671.416

Otros calculos:

Volumen total al inicio de la reaccién, volumen agregado y volumen final antes de la reaccion de (se
estan despreciando los cambios de densidad, pero es una buena aproximacion):

V_ini = V_AS + V_AF_sol V_ini = 12.545 (m*3)
V_add = V_PH_tot_sol V_add = 2.671 (m*3)
V_tot = V_ini + V_add V_tot = 15.216 (m*3)

Moles iniciales:
n_AF_ini = n_AF

n_AF_ini = 8.758 (kmol)
n_DE_ini = 57.735 (kmol)

n_AG_ini = 0,955 (kmol)

Moles de dobles enlaces equivalentes por mol de AS:

. n_DE_ini .
cquivalentes = —=—— equivalentes = 4,501
m_AS
MM_AS
Masa de agua en el reactor al inicio de la reaccion:

m_AG_ini = n_AG_ini-MM_AG M_AG_ini = 17.193

(k@)
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Funcién de adicion de béréxldo de hldrégeno en el tiempo

Funcion de adicién: -, 7T L fndd(() ="_'.‘_"_“!l xp@
Funcién acumulativa de adicién: " add(t) = f “fadd(t) dt “add(1) = n_Aﬁ_ini-cxp@
Se debe cumplir que: S udd(iz = t1) = n_PH_tot = n_AF_ini
donde:
Tiempo de adicion para Inlclar la reacmén tl'= 6-60 (s)
Tiempo total de adicion PR ) 2 = 14-3600 - . (s)
de aqui se obtiene que: ‘ 2-u

P - 1 =23948.954 - S)
S n n_PH_tot = n__AF_m> ]
.-\ n_AF_ini
Modelo para a adncuén de PH (kmolls)

i B LU AF ini . :
“-P‘*—“d'c‘én(‘) = ) ifostsu ... 1. Iniciacion de la reaccion

n.AF. | ini < > Il <t 2. Ad|ci6n controlada
— i

‘fo mherwm B .3 Fun de Ia adicion
Rango de tiempo a graficar: .t fin = 30-3600 © .t = 0, :—S"; Lt fin
T T T T T T T
B 000 || ol
=3
£
=
z 0.002 TmT T TR e e e e —_ - s e e e e
-]
8
=2
2 0004 || S e
o I ' 1 4 ) ]
Q 2 4 6 B8 10 12 14
Tiempo (hrs)
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Modelo quimico:

Orden de la reaccidon respecto a DE a=1

1 =

1
2 = MM

MM_PH-p_AG(T_reac) ( |
MM_AG:-p_PH(T_reac) \¢
_PH
p_PH(T_reac)-conc_PH

onc_PH

2 =0.035

Constantes cinéticas (ajustadas por iteracion) [mal(kmol~s)]:

"

k2
k1 = 2.k2

0.00002594-4.46

Constante cinética de Ia reacclén de formacuén de OX

Moles iniciales de AF

Moles iniciales de DE

Constante cinética de la reacclén de formacion de AP

n_AF_ini=8.753 v

n_DE_ini = 57.735 . (kmol)

kkmol) T

- > f1 =0.567 : {moles de agua por moles de PH adicionado) )

(volumen de solucién de PH por mol de PH)

K2.10% = 115.692
k1-10% = 231.385

Sistema de ecuaciones diferenciales para la cmétlca qu(mica de Ia reaccnén de epoxldaciénv

D3(t,x) =

L

[~ - n_DE, ini‘-‘x N
—k—‘-~x|-(n_AF_ini - Xo) - k2-xo~<‘"——-——-2->
X )

n_PH adlclén(() - X| (n AF_ini — xo)

< _DE_ini - x2>
k2-xg:

n_PH_adicién(t)-f1 + —-x|-(n_AF_ini —vxo)
X4

n_PH_adicién(t)-f2

Las condiciones iniciales son:

X =

0 0
0 I L
0 X = '
n_AG_ini 0.955
V_ini 12.545

Solucion mediante el algofitmo Runge-Kutta de 40. orden;

Z = rkfixed(x,0,t_fin,1000,D3)

122 %0 = moles de AP (n_AP)

‘moles de PH (n_PH) -

1. X2 = moles de OX (n_OX) .-

%3 = moles de AG (n_AG) ~

; ,.y x4 = Volumen total

(kmol de AP)
(kmol de PH)
(kmol de OX}
(kmol de AG)
(mM"3)
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Vectores de resuitados:

n_AF = n_AF_ini — n_AP

nPH=z @

nox =z
n_DE = n_DE_ini - n_OX

nAG =2z ¥

vez &

Moles de reactivos y productos

120 : i }
B |
100 - e !H __,,'{ ’7_/_/""'"”—‘_
i i t ;
ol R e |
!

Moles (kmol)
2

40

3 6 9

~— Dobles enlaces equivalentes
— Okxiranos

— Acido férmico

— Acido perférmico

—= Peréxido de hidrégeno
T Agua

o

12 15 18 21 24 27 30
Tiempo thrs)
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Interpolacion del vector de resultados para obtener curvas suaves:

SP1 = ispline(T,n_DE) n_DE_interp(t) = interp(SP), T, n_DE, 1)
SP2 = Ispline(T,n_OX) n_ON_interp(t) = inmerp(SP2,T,n_OX,t)
SP3 = Ispline(T,n_AF) n_AF_interp(t) = interp(SP3,T,n_AF,1)
SP4 = Ispline(",n_AP) n_AP_interp(t) = interp(SP4,T,n_AP,1)
SP5 = Ispline(T,n_PH) n_Pl_interp(t) = interp(SP5,T,.n_PH, 1)
SP6 = Ispline(T,n_AG) n_AG_interp(t) = interp(SP’6,T,n_AG.t)
SP7 = Ispline(T,V) V_interp(t) = interp(SP7,7T.V,1)

n_DE_interp(t)-25381

indice de yodos () =
o m_AS

Tiempo para lograr las especificaciones:
1Y_max = 2 guess_lY = 30 x 3600
Given

1Y (guess_lY) = 1Y_max

t_reac_lY = Find(guess_lY)

t_reac_IY

=29.986 (hrs)
3600

Nota: Este ultimo valor fue utilizado en la iteracion para éjustar la constante cinética k2
Otros calculos:

Concentraciones molares en el reactor (kmol/kg):

PH i ) _— -

C_PH(O) = n_ Pf‘mterp(t) C_AF() = n_Alj__mterp(() C DEW) = n Dl?_lnterp(l)
V_interp(t) V_interp(t) V_interp(t)

C_AG() = n_AG._m(crp(l) C_AP() = n_AP_interp(t) c_ox() = n_O)f_mlerp(l)
V_interp(t) V_interp(t) V_interp(t)

tViasa de cada compuesto en el reactor:

n_DE_interp(t) MM_AS masa_AE(t) n_OX _interp(t) i

masa_AS(1) =
- cquivalentes cquivalentes

MM_AE

masa_PH(t) = n_PH_interp(t)-MM_PH masa_AG(t) = n_AG_interp(t)-MM_AG
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masa_AF(t) = n_AF_interp(1)-MM_AF

masa_AP(1) = n_AP_interp(1)- MM_AP

Volumenes a la temperatura de reaccion (60°C):

V_AS(1)

il

p_AS(T_reac)

V_PH(1)
p_PH(T_reac)

V_AF()

t

P_AF(T _reac)

Volumen total: Viot(1)

masa_AS(1)

masa_Pi{(t)

masa_AF(t)

masa_Al(1)

V_AEQ) =
p_AE(T_reac)
V_AG(t) = masa_AG(l)
p_AG(T_reac)
V_AP(1) = masa_ADP(1)

P_AP(T_reac)

= V_AS(l) + V_AE(1) + V_PH(1) + V_AG(1) + V_AF(1) + V_AP(1)

Calculos termodinamicos

Temperatura inicial de la masa reactante y de los reactivos T_ini = 20
Calor molar de la reaccion de epoxidacién AHrxn = 297300
Calor total liberado . q(t) = Aern~‘n_0X_inlerp(t) (k)

Al término del tiempo de reaccion se han liberado

Cantidad de calor requerido para elevar la temperatura de la masa reactanle hasta a temperatura de

reaccion (se consideran los 6 porrones de 70 kg para iniciar la reaccion):-

C_ini = Cp_AS-m_AS + ép_AF-m_AF + Cp_AG-m_AG_ini + Cp_RIi_sol~6~70

Capacidad calorifica al inicio de la reaccién: - C_ini = 25668.474 {(kJ/K)
q_ini = C_ini-(60 ~ T_ini) q_ini = 1.027 x 10° (kJ)

Tiempo para llegar a la temperatura de reaccion

guess_t = 1.3600 Given q{guess_t) = q_ini t_q_ini = Find(guess_t)
'—-i:)-'li =94871 (minutos)
Potencia calorifica generada por la reaccion: Qw = AHrxn- -d—-n _OX
Qw_gen(t) = AHrxn. k2cn__t\l’_intcrp(()-C“Dh"lm -.n_O)\_mlcrp(()) (kW)
: V_interp(t)

q(l__rcac_lY) = l.69 ;triorﬂ.
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Masa de los reactivos y productos

Masa (ton)

3 6 9 12 Is I8 21 24 27 30
Tiempo (hrs)
Aceite de soya
Aceite de soya epoxidado
Acido férmico
Acido perférmico
Peroxido de hidrogeno
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Calor generado por la reaccién

SR -]

300

250 |1

0 | PR SE——
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g

(A\Y) oprsauad Joje)

50

Tiempo {hrs)

30
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27

24
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18

(gw) uawnjop
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