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OPTIMIZACIÓN DEL PROCESO KRAFT DE CELULOSA PARA MINIMIZAR LA 
GENERACIÓN DE DREGS Y GRITS 

El presente trabajo tiene como propósito proponer medidas para minimizar la generación 

de residuos de una planta de producción de celulosa. Estas medidas están enfocadas en 

variaciones en flujos y concentraciones del ciclo de recuperación de licor, buscando 

disminuir los flujos de dregs y grits, que corresponden a residuos que actualmente se 

disponen en áreas controladas. Para lograrlo se opta por la medida con más alta jerarquía 

entre las disponibles para gestionar residuos: la prevención.  

Se relacionan los flujos del proceso mediante distintas ecuaciones, principalmente a partir 
de los balances de masa por especie. La mayoría de los equipos del proceso no poseen 
reacciones químicas, excepto la caldera recuperadora, apagador de cal, caustificadores 
y horno de cal, que están relacionados directamente con la generación de dregs y grits. 
Ya que la aparición de estos residuos en el proceso depende de una reacción, se 
requieren expresiones cinéticas sensibles a los cambios en el proceso (concentraciones). 

Se estableció que las reacciones en los equipos mencionados son de primer orden, 
determinándose los parámetros cinéticos que permitieran minimizar la diferencia entre 
los datos del año 2016 y el modelo planteado, mediante un ajuste de parámetros. Se 
validaron los ajustes con información del año 2016 y 2017, obteniéndose errores 

cuadráticos medios (𝑅2) entre los datos experimentales y del modelo en un rango de 0,52 
y 0,95, que se aceptaron válidos en este trabajo, aunque presentan un margen de mejora. 

Las medidas propuestas para mejorar los ajustes planteados están asociadas al uso de 
otro orden de reacción, utilización de un mayor espectro de datos para los ajustes y para 
bajos tiempos de residencia, entre otras. Sin embargo, se destaca que una mayor 
complejidad en las ecuaciones podría dificultar la obtención de la solución del problema 
de optimización, que resulta ser el resultado principal de este trabajo. 

El problema de optimización para minimizar dregs y grits es no lineal (NLP) y se resolvió 
mediante el uso del solver global BARON, obteniéndose que en el escenario óptimo el 
flujo de dregs y grits disminuye en un 93%. Específicamente, en ese caso no se generan 
grits. Para lograrlo, la configuración óptima sugiere que la mayoría de las líneas del 
proceso que comunican operaciones unitarias disminuyan su caudal, mientras que los 
flujos de alimentación externa deben aumentar, supliendo los requerimientos del proceso. 

Se destaca que con este trabajo se ha podido relacionar la optimización matemática al 
proceso productivo de la industria de celulosa, aportando una herramienta de toma de 
decisiones para la disminución de los residuos que se generan en el proceso.  
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Capítulo 1 

1 Introducción 

El papel es un material que ha tenido una gran importancia a lo largo de la historia, dados 
sus múltiples usos. Su fabricación requiere como materia prima principal la pulpa de 
celulosa, que es un biopolímero que pertenece a la familia de los hidratos de carbono 
[1][2].  

A nivel mundial, la producción de pulpa de celulosa alcanzada el año 2015 fue de 
168.027.000 toneladas, con un 3% de participación de la industria chilena, ubicándose 
en el décimo lugar a nivel mundial [3][4]. 

Existen distintos procesos para la producción de celulosa, siendo el tipo Kraft el 
dominante a nivel mundial, debido a sus ventajas en la resistencia de la pulpa y la 
recuperación de productos químicos [5].  
 
La madera, materia prima principal del proceso, puede provenir de distintos tipos de 
árboles. En Chile, los dos tipos más empleados corresponden a eucalipto y pino radiata, 
que se diferencian en el largo de la fibra: el eucalipto presenta fibras cortas de celulosa; 
y el pino radiata, largas [6]. 
 
El proceso de elaboración de celulosa genera residuos, entre ellos los dregs y grits [7], 
cuya reducción motiva este trabajo. 
 
A continuación, se encuentran algunos antecedentes para luego presentar el trabajo y 
sus objetivos. La información se resume en los siguientes tópicos: Proceso Kraft, residuos 
de la producción de celulosa, alternativas de gestión de residuos, optimización y el caso 
de estudio. 

1.1 Antecedentes generales 

1.1.1 Proceso Kraft 

El propósito general del Proceso Kraft es transformar la madera a celulosa, mediante la 
separación de las fibras de la madera y la inclusión de licores de cocción. Tales licores 
corresponden a soluciones acuosas que permiten remover compuestos indeseados y 
transformar las fibras en pulpa de celulosa. 

El proceso considera dos líneas principales: una relacionada con la madera, cuya fibra 
conforma la celulosa y otra que corresponde al ciclo de recuperación del licor. 

Inicialmente, la madera es cortada y transformada a astillas para ingresar a una etapa de 
cocción donde se extrae la lignina presente en ella. En este proceso pierde consistencia 
y es transformada en pulpa de celulosa, que se limpia y seca para luego otorgarle la 
forma requerida para su comercialización [8]. 
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El licor empleado para obtener la pulpa se denomina licor blanco (LB), compuesto 

principalmente por 𝑁𝑎2𝑆 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 disueltos en agua. Se utiliza para separar las fibras de 
celulosa, impregnándose de lignina y pasando a ser licor negro (LN), conformado por 
materia orgánica (C,H,O) e inorgánica (C,O,Na,S,K,Cl) [9]. Para ser empleado 
nuevamente en el proceso, se requiere transformar el licor negro en licor blanco, 

necesitando el uso de cal viva (𝐶𝑎𝑂), que forma 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en el denominado ciclo de la cal 
[10].  

Las etapas fundamentales del proceso Kraft se observan en la Figura 1 y se describen a 
continuación [8]. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Figura 1: Etapas principales del proceso de producción Kraft de celulosa. Elaboración propia con 
información de [11]. 

1.1.1.1 Ciclo de la fibra 

El propósito de este ciclo es transformar la madera en pulpa de celulosa, eliminando los 

compuestos indeseados del producto final. 

Descortezado y astillado 

El proceso productivo comienza con la recepción de la madera y la separación de la 
corteza. Posteriormente, la madera se limpia y se transforma a astillas, dándole un 
tamaño adecuado para el correcto desempeño de las siguientes etapas del proceso [11].  
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Cocción 

Las astillas son precalentadas y luego ingresan al digestor, donde se mantienen junto al 
licor blanco durante un tiempo determinado a una temperatura de 115 a 120[°C], 
promoviendo una absorción uniforme del licor al interior de las astillas y que el licor 
permita la separación de la lignina presente en éstas [8]. 

Soplado 

Luego de salir del digestor, las astillas se deshacen y forman una pulpa por efecto del 
aumento de presión en columnas de alta presión. El vapor que se genera en esta etapa 
es recuperado para prevaporizar las astillas que deben ingresar al digestor, reduciendo 
el uso de vapor vivo [12]. 

Lavado 

Para que la pulpa cumpla con las características deseadas, es lavada con agua fría en 
circulación, eliminando todo el reactivo residual de la etapa de cocción, que es enviado 
al ciclo de recuperación del licor. Se busca preparar la pulpa para el blanqueo, separando 
los compuestos indeseados [13][14].  

Blanqueo 

En esta etapa se elimina la lignina remanente y se blanquea la pulpa, alcanzando los 
estándares de calidad requeridos en el mercado. La medida para cuantificar el nivel de 
lignina presente en la pulpa es mediante el Índice Kappa [11]. 

Secado 

Luego de ser blanqueada, la pulpa es homogeneizada y se procede a generar hojas de 
celulosa. Para alcanzar los requerimientos del producto final, se seca hasta tener entre 
un 10 y 14% de humedad, cumpliéndose con el objetivo principal del proceso kraft. 
Posterior a ello, ingresa a una cortadora para dar la presentación final, alcanzando las 
condiciones requeridas para su comercialización [14]. 

1.1.1.2 Ciclo de recuperación 

El propósito del ciclo de recuperación es transformar el licor negro en licor blanco, 
logrando la calidad necesaria para ser empleado nuevamente en la etapa de cocción. 
Los conceptos principales asociados a la calidad del licor se resumen en la Tabla 1 [8]: 
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Tabla 1: Conceptos claves en la producción de celulosa. 

Término Definición Unidad 

Álcali total 
Suma de 𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝑁𝑎2𝑆 + 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 +
𝑁𝑎2𝑆2𝑂3 +𝑁𝑎2𝑆𝑂3  

𝑔

𝑙
 

Álcali total tratable 
(ATT) 

Suma de 𝑁𝑎𝑂𝐻 +  𝑁𝑎2𝑆 +  𝑁𝑎2𝐶𝑂3 
𝑔

𝑙
 

Álcali activo (AA) Suma de 𝑁𝑎𝑂𝐻 +  𝑁𝑎2𝑆 
𝑔

𝑙
 

Álcali efectivo (AE) Suma de 𝑁𝑎𝑂𝐻 + 0,5 ⋅ 𝑁𝑎2𝑆 
𝑔

𝑙
 

Actividad Razón de AA a ATT − 

Causticidad Razón de 𝑁𝑎𝑂𝐻 a 𝑁𝑎𝑂𝐻 +  𝑁𝑎2𝐶𝑂3 − 

Sulfidez Razón de 𝑁𝑎2𝑆 a AA o ATT, según corresponda − 

Ef. caustificación  Razón de 𝑁𝑎𝑂𝐻 de caustificación a 𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 − 

Álcali residual (LN) Concentración de álcali  
𝑔

𝑙
 

Ef. reducción (LV) Razón de 𝑁𝑎2𝑆 a 𝑁𝑎2𝑆 +  𝑁𝑎2𝑆𝑂4 − 

Las etapas que conforman el ciclo de recuperación se describen a continuación: 

Evaporación 

El licor residual extraído en la etapa de lavado se conoce como licor negro débil (LND), 
el que está compuesto por materia orgánica e inorgánica, especificada anteriormente. 
Contiene entre un 12 y 18% de masa seca, valor que se busca aumentar a través de una 
serie de evaporadores, alcanzando sobre el 70% de masa seca, pasando a ser 
denominado licor negro grueso (LNG). En el caso de emplear posterior a ello un 
superconcentrador, se puede obtener hasta un 80% de masa seca. En esta etapa es 
posible agregar sulfato de sodio (𝑁𝑎2𝑆𝑂4) al licor negro en un tanque mezclador, que 
posteriormente reaccionará con el carbono remanente de la combustión del licor negro 
[10][11]. 

Combustión del licor negro 

El licor negro grueso es combustionado en una caldera recuperadora, donde se obtiene 
energía a partir de la reacción de su materia orgánica, además de recuperar los químicos 
inorgánicos empleados en el digestor. 

La combustión en la caldera transforma el material orgánico en productos gaseosos a 
través de procesos de secado, pirólisis, gasificación y combustión homogénea [15]. 

La fracción inorgánica del licor negro se transforma en un material fundido, compuesto 

principalmente por 𝑁𝑎2𝑆 y 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 [16]. Éste se mezcla con licor blanco débil (LBD) 
proveniente de la zona de caustificación, formando licor verde (LV) compuesto 

mayormente por 𝑁𝑎2𝑆, 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝐻2𝑂 [11]. 
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Caustificación 

Esta etapa cumple un rol muy importante: el licor verde se transforma en licor blanco con 
una concentración adecuada para el proceso de cocción. Idealmente, con este proceso 
se debería suministrar al digestor un licor blanco uniforme y que presente una 
concentración mínima de productos inertes para la cocción, considerados como residuos 
para el proceso [16]. 

La transformación del licor se da en dos etapas: La primera corresponde al apagado de 

la cal, donde se adiciona cal viva (𝐶𝑎𝑂) al licor verde, reaccionando con el agua presente 
en éste, formando así cal hidratada (𝐶𝑎(𝑂𝐻)2) a través de la reacción (1): 

 𝐶𝑎𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 (1) 

La segunda etapa involucra a la cal hidratada originada durante el apagado, la que 

reacciona con 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 presente en el licor verde según se observa en la reacción (2): 

 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 ↔ 2 ⋅ 𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝐶𝑎𝐶𝑂3 (2) 

La segunda etapa, cuya reacción corresponde a la caustificación, es reversible y el 
sentido en que se desplaza está relacionado con la concentración relativa de los 
reactantes y productos. Bajas concentraciones de álcali en el licor verde permite alcanzar 
mayores conversiones, dado que en mayores concentraciones se desacelera la 

formación de 𝑁𝑎𝑂𝐻. Se desea tener una alta conversión, dado que el 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 que no se 
transforma se mantiene como material inerte para la cocción, provocando la necesidad 

de una alimentación externa de 𝑁𝑎𝑂𝐻 [17]. 

Pese a que sean dos reacciones distintas, éstas pueden ocurrir en simultáneo a medida 
que se forma la cal hidratada. Se estima que alrededor del 80% de la reacción de 
caustificación ocurre en el apagador [8].  

Filtrado 

El licor blanco generado en la caustificación posee compuestos no deseados para la 

etapa de cocción, que deben removerse y para ello se emplean filtros presurizados. Uno 

de los flujos de salida corresponde al licor blanco, mientras que la otra salida corresponde 

a lodos de cal, que se envían al horno para obtener cal viva. Sin embargo, antes de llegar 

al horno ingresan a un último filtro para obtener la mayor parte del licor blanco residual 

presente en los lodos. Éste es el denominado licor blanco débil [11].  

Calcinación 

Los lodos de cal que provienen de los filtros están compuestos principalmente por 𝐶𝑎𝐶𝑂3. 
Éstos son secados y calcinados dentro del horno a altas temperaturas (850-900 [°C]), 

produciendo la reacción (3): 

 𝐶𝑎𝐶𝑂3 → 𝐶𝑎𝑂 + 𝐶𝑂2 (3) 
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El 𝐶𝑎𝑂 formado se envía al apagador de cal para que reaccione con el licor verde, 

completando el ciclo de la cal. El material que no reacciona correctamente se transforma 

en impurezas que son eliminadas a través del apagador de cal [10]. 

1.1.2 Residuos de la producción de celulosa 

Entre los residuos que se generan en la producción de celulosa se encuentran los dregs 
y grits (D&G), que representan la fracción más importante de los residuos dispuestos por 
la planta de caustificación en una fábrica de pulpa que emplee el método Kraft [7]. 

1.1.2.1 Grits 

Los grits son subproductos no deseados (residuos) sólidos compuestos principalmente 
por calcio, carbonato de calcio e impurezas de la cal, como sodio, azufre, entre otras. Se 

originan principalmente a partir de la reacción incompleta del carbonato de calcio (𝐶𝑎𝐶𝑂3) 
en el horno y de la cal viva (𝐶𝑎𝑂) que no se convierte a 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 en el apagador, según 
las reacciones (1) y (3) [7][18][19][20]. La apariencia de los grits es la observada en la 
Figura 2. 

 

Figura 2: Grits [21].  

1.1.2.2 Dregs 

Los dregs consisten en carbón no convertido en la combustión e impurezas inorgánicas 
(principalmente compuestos de calcio y hierro) [10]. Este subproducto es la fuente no 
reciclable más grande de residuos sólidos en las fábricas de pulpa [22]. Los dregs se 
obtienen a partir del licor verde antes de su ingreso al apagador. Sin embargo, la 
formación del carbón no combustionado (char) que lo constituye está relacionada con la 
combustión incompleta de la materia orgánica del licor negro, cuyas reacciones ocurren 
en la caldera recuperadora [23].  

Por otro lado, el carbonato de calcio que los constituye puede presentarse en forma de 
material suspendido arrastrado en el licor blanco débil o conformando el fundido 
proveniente de la caldera recuperadora [7][24]. Sin embargo, es posible desestimar el 



 

7 
 

aporte en el fundido debido a que el calcio es uno de los elementos que se presentan en 

menor proporción en el licor negro, alcanzando una concentración de 600 [𝑝𝑝𝑚] [25]. En 
la Figura 3 se observa la apariencia de los dregs. 

 

Figura 3: Dregs [21]. 

Las reacciones principales que ocurren en la caldera y que están relacionadas con la 
formación de dregs componen un ciclo de sulfato y sulfuro de sodio, observándose a 
continuación [26]: 

 
𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 2𝐶 → 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝐶𝑂2 (4) 

 
𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 4𝐶 → 𝑁𝑎2𝑆 + 4𝐶𝑂 (5) 

 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝑂2 → 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 (6) 

Así, la causa más probable de la generación de dregs está relacionada con la combustión 

incompleta del material orgánico del licor negro que ingresa a la caldera, y con la 

presencia de carbonato de calcio en el flujo de licor blanco débil. 

1.1.3 Alternativas de gestión de residuos 

En Chile, desde el año 2016 se encuentra vigente la Ley 20.920 que “tiene por objeto 
disminuir la generación de residuos y fomentar la reutilización, reciclaje y otro tipo de 
valorización, a través de la instauración de la responsabilidad extendida del productor y 
otros instrumentos de gestión de residuos, con el fin de proteger la salud de las personas 
y el medio ambiente” [27]. 

Entre las opciones mencionadas se prefiere la prevención o disminución en la 
generación. Si no son posibles, se opta por reutilizar, posteriormente reciclar o, en menor 
medida, valorizar. Si no existe otra alternativa, se disponen los residuos. Esta priorización 
queda representada en la Figura 4 [28].  
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Figura 4: Estrategia jerarquizada para la gestión de residuos. Elaboración propia con información de [28]. 

1.1.4 Optimización  

Una de las alternativas para reducir la generación de residuos es modificar variables de 
proceso con un enfoque sistémico, utilizando herramientas de optimización. En distintos 
contextos se ha buscado optimizar procesos con diferentes fines, configurando diseños 
que permitan disminuir el consumo energético, según la distribución de los equipos de la 
línea productiva o creando modelos matemáticos que representen el proceso para 
determinar condiciones de operación óptimas, abarcando sectores específicos o el 
proceso completo [29][30]. 

1.1.4.1 Optimización matemática 

La optimización matemática busca obtener la mejor solución posible de un problema 
estudiado, es decir, el mejor valor posible de las variables cuando existe flexibilidad en 
su asignación, es decir, posee grados de libertad positivos, apoyando la toma de 
decisiones. Para esto se plantean modelos que corresponden a una herramienta para 
representar la realidad, aplicando la optimización matemática tanto a escala molecular 
como industrial [31][32]. 

La aplicación de la optimización en los procesos se efectúa a través de tres etapas 
principales:  

Representación de alternativas 

Se plantea una superestructura, que corresponde a un diagrama de flujo que incluye 
todas las alternativas a evaluar, considerando flujos que podrían ser factibles u óptimos. 
La superestructura planteada dependerá de cada proceso, según el número de diferentes 
equipos y los flujos que los conectan [33][34]. 
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Modelo matemático 

El modelo de optimización es representado matemáticamente de la siguiente forma: 

 

{
 
 

 
 
𝑚𝑖𝑛        𝑓(𝑥, 𝑦)                        
𝑥, 𝑦                                              

𝑠. 𝑎         ℎ(𝑥, 𝑦) = 0                

𝑔(𝑥, 𝑦) ≤ 0

  𝑥 ∈ 𝑋 ⊆ 𝑅𝑛 
     𝑦 ∈ 𝑌 = {0,1}𝑙

  (7) 

Donde: 

 𝑥 es un vector con 𝑛 variables continuas que pueden representar flujos, 
concentraciones, temperaturas, presiones, entre otras variables del proceso. 

 𝑦 es un vector de 𝑙 variables binarias que, por ejemplo, denota la existencia (𝑦 =
1) o ausencia (𝑦 = 0) de una unidad del proceso en el diagrama de flujos óptimo. 
Por ejemplo, puede representar la inclusión o eliminación de un equipo, materia 
prima o producto del proceso. 

 𝑓(𝑥, 𝑦) es la función objetivo, que corresponde a una relación entre variables de 
decisión, cuyo mejor valor (mayor o menor) corresponde a la solución óptima del 
problema. 

 ℎ(𝑥, 𝑦) son las restricciones de igualdad, que pueden representar los balances de 
masa, energía relaciones de equilibrio u otras expresiones similares que 
constituyen las restricciones del proceso. 

 𝑔(𝑥, 𝑦) corresponde a inecuaciones que denotan especificaciones de diseño, 
restricciones de factibilidad o lógicas, entre otras [33][35]. 

En el caso en que no existan variables 𝑦 binarias y que las funciones 𝑓(𝑥),𝑔(𝑥) y ℎ(𝑥) 
sean funciones lineales, se considera que (7) es un problema de programación lineal 
(LP). Si algunas de las funciones anteriores son no lineales, transforman el problema en 
uno de programación no lineal (NLP). Tanto para LP como para NLP existen versiones 

generalizadas en que se incorporan variables 𝑦 binarias, denominándose problemas de 
programación lineal mixta (MILP) o problemas de programación no lineal mixta (MINLP), 
respectivamente [36]. 

Uno de los modelos más comunes y característicos de la Ingeniería Química 
corresponden a los balances de masa de los equipos y sus especies, cuya naturaleza 
genera problemas no lineales, debido a los términos bilineales que los conforman: 
multiplicación entre flujos y concentraciones [37].  

Algoritmo de resolución 

Aquellos problemas de naturaleza no lineal, como la mayoría de las formulaciones de 

optimización para la Ingeniería de Procesos, pueden presentar distintos óptimos locales 

[38]. Debido a ello es recomendable utilizar algoritmos de optimización global, 

previniendo la convergencia a óptimos locales.  
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La mayoría de los algoritmos de optimización pueden ser clasificados como 

determinísticos o estocásticos. Ejemplos de algoritmos con enfoque determinísticos son: 

cutting planes [39], branch and bound [40] y análisis de intervalos [41]. Por otro lado, 

algoritmos de enfoque estocástico pueden ser algoritmos de simulación [42] y algoritmos 

genéticos [43], que poseen una alta probabilidad de encontrar el óptimo global, pero no 

lo garantizan. 

Una de las principales herramientas para resolver problemas de optimización no lineal 
corresponde al solver BARON (Branch-And-Reduce Optimization Navigator), que es un 
sistema computacional que implementa algoritmos con enfoque determinístico para la 
solución global de problemas NLP y MINLP [44][45].  

1.1.4.2 Optimización en Ingeniería de Procesos 

El modelo de optimización se resuelve empleando la estrategia que mejor se adapte a 
las características de la función objetivo, restricciones y variables [33]. En particular, la 
naturaleza de los balances de masa presentes en la Ingeniería de Procesos genera que 
se empleen, principalmente, estrategias que resuelven problemas no lineales.  

Actualmente, debido a las necesidades y competencia en la industria de procesos a nivel 
mundial, ha surgido un área que relaciona la ingeniería química y la investigación de 
operaciones: Enterprise-wide optimization (EWO).  Su foco principal es la optimización 
de las plantas manufactureras, con modelos lineales o no lineales, y estrategias 
estocásticas o determinísticas [46]. 

El objetivo de esta optimización es obtener la configuración óptima entre todas las 
posibilidades existentes en la superestructura planteada. Por ejemplo, la producción en 
una planta manufacturera se puede representar a partir de nodos y arcos, para luego 
plantear matemáticamente la búsqueda del óptimo, es decir, aquel punto más cercano al 
ideal del proceso: alta productividad, baja emisión de residuos, entre otros [47]. 

Implementar una producción óptima puede reducir costos operacionales, aumentar los 
márgenes de mejora y mantenerse dentro de los estándares ambientales requeridos [48]. 
Las variables más comunes en este tipo de problemas corresponden a flujos y 
concentraciones [49].  

1.1.5 Caso de estudio 

Usualmente los dregs y grits generados en la planta son enviados al área de disposición 
controlada (ADC) [11][50]. Para evitar su disposición se han evaluado otras alternativas, 
como su transformación en soportes para productos agrícolas, recubrimiento de 
escombros, fabricación de cementos, entre otros [51]. Sin embargo, la empresa dueña 
de la planta desea evitar su generación en lugar de su reutilización o disposición, 
subiendo en la jerarquía de tratamiento de residuos que propone la ley [27][52]. 

 

Es importante destacar que la empresa desconoce cómo son generados los dregs y los 
grits. En consecuencia, el presente trabajo debe comenzar con la propuesta de un 
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mecanismo de generación de dregs y grits, para hacer posible la posterior evaluación de 
modificaciones que permitan minimizar la generación de los mismos. 

Caso base 

Como caso base se asume una producción de licor blanco mayor o igual al flujo promedio 
generado en el año 2016 en la planta de producción de celulosa a partir de pino radiata, 
cumpliendo con las concentraciones mínimas requeridas por el proceso. Para lograr esta 
producción, se asume un ingreso de licor negro al tanque mezclador de la etapa de 
evaporación igual al promedio del año 2016 con concentraciones referenciales. Los flujos 
se encuentran en la Tabla 2, mientras que la composición del licor negro se estimó en el 
Anexo A y sus valores se resumen en la Tabla 3. 

Tabla 2: Flujos promedio de licor negro y licor blanco durante el año 2016.1 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] 

𝑳𝑵 # 

𝑳𝑩 # 

 

Tabla 3: Composición del licor negro que ingresa al tanque mezclador. 

Especie Fracción másica     
𝒙𝒊 [%] 

𝑵𝒂𝟐𝑺 # 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 # 

𝑪 # 

𝑶𝒕𝒓𝒐𝒔 # 

𝑯𝟐𝑶 # 

Total  100 

 

Las especies denominadas como otros corresponden a la materia orgánica del licor negro 

sin considerar el carbono, teniendo como elementos principales 𝐻 y 𝑂. [9] 

Para asegurar la calidad del licor blanco, se deben cumplir los valores especificados para 
los parámetros de la Tabla 4: 

  

                                                            
1 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Tabla 4: Variables asociadas a la calidad requerida en el licor blanco. 2 

Variable 
Valor 

mínimo 
Valor 

máximo 
Unidad 

Concentración de 𝑵𝒂𝑶𝑯 # # 
𝑔

𝑙
 

Concentración de 𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # # 
𝑔

𝑙
 

𝑨𝑻𝑻𝑳𝒊𝒄𝒐𝒓 𝒃𝒍𝒂𝒏𝒄𝒐 # # 
𝑔

𝑙
 

𝑨𝑬𝑳𝒊𝒄𝒐𝒓 𝒃𝒍𝒂𝒏𝒄𝒐 # # 
𝑔

𝑙
 

𝑪𝒂𝒖𝒔𝒕𝒊𝒄𝒊𝒅𝒂𝒅𝑳𝒊𝒄𝒐𝒓 𝒃𝒍𝒂𝒏𝒄𝒐 # # 
𝑔

𝑙
 

𝑺𝒖𝒍𝒇𝒊𝒅𝒆𝒛𝑳𝒊𝒄𝒐𝒓 𝒃𝒍𝒂𝒏𝒄𝒐 # # 
𝑔

𝑙
 

 

Límite de batería 

El límite de batería comprende desde el ingreso del licor negro al tanque mezclador hasta 
la obtención de licor blanco a partir del proceso de caustificación, donde se incorpora el 

ciclo de la cal. En este proceso se consideran alimentaciones de insumos como 𝑁𝑎2𝑆𝑂4, 
𝐶𝑎𝑂, 𝐶𝑎𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻, además de agua y licor negro. Se establecen flujos de salida de 
gases de combustión, lodos de cal, dregs y grits, junto con el flujo de licor blanco 
requerido. 

Consideraciones 

El presente estudio propone la determinación de la producción actual de dregs y grits de 

la planta estudiada, además de la creación de un modelo predictivo para la producción 

de dregs y grits. Se busca analizar la factibilidad de minimizar la generación de estos 

componentes manteniendo la actual producción, con el propósito de evaluar las 

modificaciones necesarias en los flujos ya existentes para lograr ese objetivo. 

Específicamente, se analizará y propondrá una combinación óptima de valores para flujos 
y concentraciones, sin incluir variaciones de temperatura debido a los rangos acotados 
en que fluctúa esta variable durante la operación, según información entregada por 
operadores de la planta. 

Se estudia, principalmente, la formación de residuos a partir de las reacciones 

mencionadas en la sección 1.1.2. Por esta razón se analiza la formación de 𝐶𝑎𝑂 y 𝐶𝑎𝐶𝑂3, 
representantes de la generación de grits; y 𝐶 para representar la formación de dregs, 
debido a que se propone que el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 presente en este subproducto proviene de 
separaciones del licor con lodos de cal.  

                                                            
2 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Los balances de masa que describen la generación de dregs y grits requieren la 
multiplicación de flujos y concentraciones, que son variables en el problema, justificando 
el planteamiento de un modelo de optimización no lineal (NLP). 

Entonces, la novedad de este trabajo corresponde a la implementación de herramientas 
de optimización matemática en el proceso productivo de la industria de celulosa, con el 
propósito de reducir los residuos que se generan. 

Hipótesis 

Dado el contexto de la planta estudiada, se plantea que el proceso actual de producción 
de celulosa no se encuentra optimizado respecto a la generación de dregs y grits, 
estableciéndose que sería posible disminuir la producción de estos residuos mediante 
herramientas de optimización matemática. 

1.2 Objetivos 

1.2.1 Objetivo general 

Proponer medidas para minimizar la generación dregs y grits mediante modelos del 
proceso de recuperación de licor, decidiendo flujos y concentraciones a través de un 
problema de optimización no lineal. 

1.2.2 Objetivos específicos 

 Diagnosticar la situación actual del proceso kraft de una planta productora de 
celulosa respecto a la generación de dregs y grits. 

 Plantear y validar un modelo de generación de dregs y grits a partir de la 
información de la planta.  

 Plantear un modelo de optimización determinístico para minimizar la generación 
de los subproductos mencionados.  

 Implementar y resolver el modelo de optimización desarrollado con la información 
de la planta estudiada. 

 Proponer modificaciones para el proceso actual, respecto a flujos y 
concentraciones. 

1.3 Metodología 

Lograr el objetivo de este trabajo requiere inicialmente conocer cómo se originan los 

dregs y grits. Por esta razón, se plantea un modelo de generación, que posteriormente 

será optimizado, tal como se detalla a continuación. 

La creación del modelo de generación de dregs y grits comienza con la identificación de 

las variables más representativas para la formación de estos subproductos, a partir de 

referencias bibliográficas y experiencia de los operadores de la planta estudiada. El 

trabajo con ellos y los ingenieros de procesos es fundamental para adquirir los datos que 
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permitan diagnosticar la situación actual del proceso respecto a los subproductos 

generados. 

Se profundizará el estudio en los equipos de la línea de recuperación que tengan una 

relación más cercana a la generación de dregs y grits, planteando los balances de masa 

existentes en ellos. A partir de estos balances y de la información de la planta, se 

determinan las leyes cinéticas de las reacciones involucradas en la generación de los 

residuos de interés, empleando constantes cinéticas ajustadas al comportamiento de 

datos obtenidos del proceso en estudio, utilizando en algunos casos información 

bibliográfica como iterador inicial en los ajustes. 

La optimización de la línea de recuperación del licor requiere plantear restricciones del 

problema, considerando capacidad de equipos, flujos y concentraciones requeridas, entre 

otras. Por otro lado, se necesita establecer la función objetivo del problema de 

optimización, asociada a la minimización de dregs y grits. 

La resolución del problema de optimización se efectuará mediante el software GAMS3, 

para obtener una combinación óptima de flujos y concentraciones. Los resultados 

obtenidos se compararán con los valores actuales de la planta estudiada, para así 

proponer modificaciones del proceso actual y factores a considerar en una eventual 

implementación.  

                                                            
3 Disponible en: www.gams.com/download/ 
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Capítulo 2 

2 Modelo de generación de dregs y grits 

El principal objetivo de este trabajo está relacionado con la minimización de la generación 

de dregs y grits. Se requiere, entonces, conocer el nivel actual de formación de estos 

residuos para, posteriormente, disminuir ese valor. Es por ello que en este capítulo se 

estimará el valor actual de los flujos de dregs y grits en la planta estudiada. 

Adicionalmente, se plantea que el valor de los flujos de residuos generados son una 

consecuencia de otros flujos del ciclo de recuperación del licor. Entonces, se propondrá 

un modelo que los relacionará, permitiendo que al finalizar el capítulo se conozcan los 

valores actuales de los flujos involucrados en este ciclo.  

El modelo desarrollado en el presente capítulo será utilizado en el Capítulo 3 para obtener 

los flujos óptimos del proceso, que minimicen la generación de dregs y grits. 

2.1 Introducción al modelo 

Como se mencionó anteriormente, se desea determinar los valores de los flujos del ciclo 

de recuperación del licor, incluyendo los residuos generados. Los valores se obtendrán 

mediante relaciones de los flujos, que serán principalmente balances de masa, 

componiendo así un modelo de generación de dregs y grits. Además, se planteará un 

diagrama de flujos con las principales especies y equipos presentes dentro del límite de 

batería establecido previamente. 

Algunos flujos son conocidos y otros se determinarán a partir de los balances de masa, 

tanto globales como por especies, considerando aquellos que tienen relación con la 

formación de dregs y grits en el ciclo de recuperación del licor. Una de las mayores 

dificultades en este planteamiento es la determinación de expresiones cinéticas en los 

reactores del proceso, donde se emplea información medida directamente en la planta 

estudiada y registros históricos de los residuos generados. 

Las variables involucradas en la determinación de la velocidad de una reacción química 

son generalmente la temperatura, la presión y la composición, expresada como 

concentraciones. Esta velocidad puede ser entendida como la velocidad de 

descomposición de uno de los reactantes o la velocidad de formación de uno de los 

productos [53].  

La velocidad de reacción de las especies se puede relacionar a través de los coeficientes 

estequiométricos. Considerando como ejemplo la reacción (8) : 

 𝑎𝐴 + 𝑏𝐵 → 𝑐𝐶 + 𝑑𝐷 (8) 

En esta reacción, la velocidad de reacción está dada por: 

 𝑟 = −
𝑟𝐴
𝑎
= −

𝑟𝐵
𝑏
=
𝑟𝐶
𝑐
=
𝑟𝐷
𝑑
  (9) 
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Los signos negativos representan la desaparición de reactivos, mientras que los términos 

positivos señalan la formación de productos [54]. 

Si se considera como base de cálculo la especie A (es decir, es el reactivo limitante), se 

puede definir 𝛾𝑗 como los moles de la especie 𝑗 que se requieren o forman 

estequiométricamente por cada mol de A para la reacción (8). Reformulando la reacción, 

se obtiene la observada en (10): 

 𝐴 + (
𝑏

𝑎
) ⋅ 𝐵 → (

𝑐

𝑎
) ⋅ 𝐶 + (

𝑑

𝑎
) ⋅ 𝐷 (10) 

Empleando la definición de 𝛾𝑗, quedaría de la siguiente manera: 

 𝐴 + 𝛾𝐵 ⋅ 𝐵 → 𝛾𝐶 ⋅ 𝐶 + 𝛾𝐷 ⋅ 𝐷 (11) 

Los ajustes de esta sección se efectúan buscando el valor de las constantes cinéticas 
que minimicen la diferencia entre los datos experimentales y el modelo planteado, según 
el error cuadrático medio normalizado (NMSE), representado de la siguiente manera [55]: 

𝑁𝑀𝑆𝐸 =
(𝐶𝑜 − 𝐶𝑝)

2̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅ ̅̅

𝐶𝑜̅̅ ̅ ⋅ 𝐶𝑝̅̅ ̅
 

Donde: 

 𝐶𝑜: Concentración observada [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝐶𝑝: Concentración predicha [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 �̅�: Representa el promedio de la expresión 𝑥. En este caso 𝑥 = 𝐶𝑜, 𝐶𝑝 y (𝐶𝑜 − 𝐶𝑝)
2
. 

Los datos experimentales que se emplean para los ajustes corresponden a mediciones y 
estimaciones de datos del año 2016. Los modelos generados se evalúan comparando 
con datos del 2016 y 2017. 

Las expresiones cinéticas que se obtendrán formarán parte de los balances de masa por 

especies que se plantearán en los distintos equipos, los que corresponden a las 

principales ecuaciones con las que se representará la generación de dregs y grits. La 

estructura general de los balances de este capítulo se observa en las ecuaciones (12) y 

(13), asumiendo que no existe acumulación en los períodos de tiempo considerados, 

dado que se analizará la formación de dregs y grits en estado estacionario. 

Balance de masa 

En cada equipo se debe cumplir la siguiente ecuación: 

 Flujos másicos de entrada = Flujos másicos de salida (12) 
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Balance de masa por especies 

Para cada especie en cada uno de los equipos se tendrá lo siguiente: 

 Flujo molar de entrada + Generación = Flujo molar de salida (13) 

En caso de que una especie se esté consumiendo y no generando, se considerará como 

una generación negativa (con signo opuesto). 

Las especies involucradas y su masa molar se observan a continuación, seguidas de los 

equipos en que se encuentran y las reacciones en que participan. 

Especies 

Las especies involucradas y su masa molar se encuentran en la Tabla 5 [56]: 

Tabla 5: Especies involucradas en la generación de dregs y grits, y su masa molar.  

N° Especie Masa molar [
𝒈

𝒎𝒐𝒍
] 

1 𝑁𝑎2𝑆 78 

2 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 106 

3 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 142 

4 𝐶 12 

5 𝐶𝑂 28 

6 𝐶𝑂2 44 

7 𝑁2 28 

8 𝑂2 32 

9 𝐻2𝑂 18 

10 𝐶𝑎𝐶𝑂3 100 

11 𝐶𝑎𝑂 56 

12 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 74 

13 𝑁𝑎𝑂𝐻 40 

 

Equipos 

La sección del proceso a estudiar considera desde la mezcla del licor negro y el sulfato 
de sodio hasta la obtención de licor blanco. Los equipos principales involucrados en esta 
sección del ciclo de recuperación del licor se disponen en el proceso según se muestra 
en la Figura 5, donde las especies presentes en cada una de las líneas se determinarán 
más adelante, considerando que la composición específica es desconocida para la 
empresa.  
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Figura 5: Diagrama de flujos del proceso de recuperación de licor en la planta estudiada. Elaboración 
propia con información de [11]. 

En el diagrama de la Figura 5 y en adelante, 𝐹𝑖 corresponde al flujo de la línea 𝑖. 

El diagrama presentado se generó a partir del proceso de una planta de celulosa, 

considerando algunas simplificaciones. En particular, el clarificador, caustificadores y 

filtros presurizados (1 y 2) representan a más de un equipo a la vez. 

Las simplificaciones se efectúan principalmente para que la representación del problema 

en un modelo matemático involucre el menor número posible de ecuaciones, 

considerando que se construirá un problema de optimización sobre esta estructura del 

proceso. No resulta necesario representar las diferentes unidades que han sido 

agregadas, pues los flujos a decidir no se encuentran entre ellas. 

A continuación, se describe cada uno de los equipos incluidos en el diagrama de flujos: 
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1. Tanque mezclador 

El tanque mezclador se encuentra al finalizar la etapa de evaporación, recibiendo el licor 

negro que se concentra hasta el 78% de masa seca (𝐹1). El propósito de este equipo es 

mezclar el licor negro con 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 proveniente de la caldera recuperadora (𝐹2) y de una 

alimentación externa (𝐹25), según se observa en la Figura 6. Como resultado, se obtiene 

un flujo de licor negro (𝐹3) con mayor porcentaje de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4, que favorece el avance del 

flujo por las tuberías en que se desplaza al reducir su viscosidad [11]. 

Tanque 

mezclador

F1

F2

F3

F25

 

Figura 6: Flujos de entrada y salida del tanque mezclador.  

2. Caldera recuperadora 

La caldera recuperadora es empleada para combustionar el licor negro proveniente de la 

planta de evaporadores (𝐹3). Para que ocurra la combustión en este equipo, se requiere 

el ingreso de un flujo de aire (𝐹4), cuyo exceso se retira del equipo junto a los gases de 

combustión (𝐹5), tal como se presenta en la Figura 7. 

Caldera 

recuperadora

F2

F3 F6

F4

F5

 

Figura 7: Flujos de entrada y salida de la caldera recuperadora. 

El 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 del flujo 𝐹3, proveniente del tanque mezclador, participa en las reacciones que 

ocurren en la caldera recuperadora. Del 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 remanente, una fracción es recirculada 

al tanque mezclador (𝐹2).  
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El flujo de interés en este equipo corresponde al fundido resultante de la combustión del 

licor negro (𝐹6), que contiene los compuestos que se desean recuperar en el ciclo del licor 

y el carbono que forma los dregs [10][11]. 

En la Figura 8 se observa una representación del lugar en que se desarrollan estas 

reacciones. En ella se encuentran distintos compuestos, pero se ha señalado 

anteriormente que los principales corresponden a aquellos relacionados con el ciclo 

sulfato-sulfuro, encontrándose en mayor proporción y originando el carbono no 

transformado en el equipo, que es el compuesto de interés en este caso. De esta forma, 

la zona de interés para la formación de dregs corresponde al fundido, ubicado en la zona 

inferior del equipo (zona de reducción), debido a que en ese lugar se encuentra el carbono 

que ha de reaccionar. 

 
Figura 8: Representación del hogar de la caldera de recuperación [57]. 

  

𝐹4 
𝐹3 

𝐹5 

𝐹6 

𝐹2 
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3. Tanque disolvedor 

Este tanque está representado en la Figura 9 y en él se busca disolver el fundido de la 
caldera recuperadora (𝐹6) en el licor blanco débil proveniente del filtro presurizado de licor 

blanco débil (𝐹7), formando así el licor verde (𝐹8) que se dirigirá hacia el clarificador de 
licor verde [11]. 

 

 

F6 F8

F7

Tanque 

disolvedor

 

Figura 9: Flujos de entrada y salida del tanque disolvedor. 

4. Clarificador 

Luego de que el licor verde (𝐹8) es formado y homogeneizado, ingresa al clarificador4 

para separar el licor verde clarificado (𝐹10) por la parte superior del equipo, de los dregs 

que son retirados por la parte inferior (𝐹9) tras su sedimentación, tal como se aprecia en 

la Figura 10. El licor verde clarificado continuará el proceso hacia el apagador de cal, 

mientras los dregs salen del proceso como residuos [11]. 

Clarificador

F8

F10

F9

 
Figura 10: Flujos de entrada y salida del clarificador. 

  

                                                            
4 La planta cuenta con dos clarificadores. Para simplificar el problema, se ha asumido que se trata de un 
solo clarificador con una capacidad igual a la suma de los dos clarificadores individuales.  
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5. Apagador de cal 

El flujo de licor verde clarificado (𝐹10) ingresa al apagador de cal, donde se mezcla con la 

cal proveniente del horno (𝐹11) y con el flujo de cal viva alimentada del exterior (𝐹26), 
ocasionando que componentes presentes en estos flujos generen reacciones que se 

describirán más adelante. 

La cal viva que no reacciona en este equipo y el carbonato de calcio proveniente del 

horno de cal es eliminada por gravedad del apagador de cal, conformando el flujo de grits 

(𝐹12), mientras que el resto de los compuestos continúan en el proceso hacia los 

caustificadores (𝐹13), tal como se observa en la Figura 11 [11]. 

Apagador

de cal

F10

F13

F11

F12

F26

 

Figura 11: Flujos de entrada y salida del apagador de cal. 

6. Caustificadores 

El flujo de licor del apagador (𝐹13) ingresa a los caustificadores5, que tienen como objetivo 

permitir un mayor tiempo de residencia para las reacciones que se iniciaron en el 

apagador. Como resultado se obtiene un flujo de licor blanco que contiene los 

compuestos de interés del ciclo de recuperación del licor, aunque debe ser enviado a los 

filtros presurizados para eliminar los lodos de cal presentes en el licor blanco (𝐹14), tal 

como se representa en la Figura 12 [11][17]. 

Caustificadores

F13F14

 

Figura 12: Flujos de entrada y salida de los caustificadores. 

  

                                                            
5 El proceso consta de 5 caustificadores conectados en serie, los que se asumirán como uno solo con un 
volumen equivalente a la suma de los 5 caustificadores, con el fin de simplificar el problema.  
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7. Filtros presurizados 1 y 2 

Los filtros presurizados6 se representan mediante la Figura 13, observándose en ella el 

flujo de licor blanco proveniente de los caustificadores, al que se le remueven los lodos 

de cal (compuestos principalmente por 𝐶𝑎𝐶𝑂3) y se dirige hacia el tanque de licor blanco 

(𝐹15). El flujo de lodos de cal (𝐹16) continúa en el ciclo de recuperación del licor debido a 

que presenta un remanente de licor blanco no extraído en los filtros presurizados 1 y 2 

[11]. 

Filtros

Presurizados

1 y 2

F14F16

F15

 

Figura 13: Flujos de entrada y salida de los filtros presurizados. 

8. Tanque de lodos intermedios 

En este tanque los lodos de cal provenientes de los filtros presurizados (𝐹16) son 

mezclados con un flujo de agua (𝐹17) para ser enviados posteriormente hacia el filtro 

presurizado de licor blanco débil (𝐹18), según se aprecia en la Figura 14 [11].  

Tanque de

Lodos intermedios

F16F18

F17

 

Figura 14: Flujos de entrada y salida del tanque de lodos intermedios. 

9. Filtro presurizado licor blanco débil  

El filtro presurizado de licor blanco débil o filtro presurizado 3 se encuentra representado 

en la Figura 15, donde el flujo proveniente del tanque de lodos intermedios (𝐹18) ingresa 

al equipo para separar el licor blanco remanente o licor blanco débil (𝐹7) de los lodos de 

carbonato de calcio (𝐹19). El flujo 𝐹7 se dirige al tanque disolvedor, mientras que el flujo 

𝐹19 continúa hacia el filtro de lodos. 

                                                            
6 El proceso productivo de la planta estudiada posee dos filtros presurizados, los que se representarán 

mediante uno solo, el que tendrá una capacidad igual a la suma de las capacidades de cada filtro original. 
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Filtro

Presurizado 

LBD

F18

F19F7

 

Figura 15: Flujos de entrada y salida del filtro presurizado de LBD. 

10. Filtro de lodos 

Al filtro de lodos, representado en la Figura 16, ingresa el flujo de lodos de cal 

provenientes del filtro presurizado de LBD (𝐹19) y un flujo de agua externa (𝐹20), buscando 

eliminar restos de licor blanco que hayan permanecido en los lodos y también desechar 

el exceso de lodos existentes (𝐹21), considerando la capacidad máxima del horno de cal. 

Los lodos que permanecen en el proceso se dirigen hacia el horno de cal (𝐹22), buscando 

completar el ciclo de la cal [11].  

Filtro

De lodos

F19 F22

F20

F21

 

Figura 16: Flujos de entrada y salida del filtro de lodos. 

11. Horno de cal 

En la Figura 17 se representa al horno de cal, equipo que cumple la función de convertir 

los lodos de cal provenientes del filtro de lodos (𝐹22) y la piedra caliza o 𝐶𝑎𝐶𝑂3 externo 

(𝐹27) en cal viva para ser alimentada en el apagador de cal (𝐹11). Los compuestos que no 

se envían al apagador son eliminados en estado gaseoso (𝐹23) [10][11]. 
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 Horno de cal

F22 F11

F23F27

 

Figura 17: Flujos de entrada y salida del horno de cal. 

12. Tanque licor blanco 

El licor blanco generado en la caustificación y, posteriormente, filtrado ingresa al tanque 

de licor blanco (𝐹15), donde se distribuye hacia el digestor (𝐹24) para ser utilizado en el 

ciclo de la fibra de celulosa. Si la producción de licor blanco es inferior a la requerida, es 

posible incluir un flujo externo de hidróxido de sodio (𝐹28), tal como se observa en la 

Figura 18 [11].  

Tanque de

Licor Blanco

F15

F28

F24

 

Figura 18: Flujos de entrada y salida del tanque de licor blanco. 

 

Reacciones 

Las principales reacciones que originan dregs y grits, junto con los equipos en que éstas 

ocurren, se mencionaron en la sección 1.1, resumiéndose a continuación: 

1. Ciclo sulfato-sulfuro en la caldera recuperadora: 

Involucra tres reacciones mencionadas anteriormente como parte de la formación de los 
dregs: 

 
𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 2𝐶 → 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝐶𝑂2 (14) 

 
𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 4𝐶 → 𝑁𝑎2𝑆 + 4𝐶𝑂 (15) 

 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝑂2 → 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 (16) 
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2. Apagado de la cal en el apagador de cal: 

Esta reacción está relacionada con la formación de grits. 

 𝐶𝑎𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 (17) 

3. Caustificación en el apagador de cal: 

Permite generar el 𝑁𝑎𝑂𝐻, compuesto principal del licor blanco. 

 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 ↔ 2𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝐶𝑎𝐶𝑂3 (18) 

4. Caustificación en los caustificadores: 

Continúa la reacción iniciada en el apagador de cal. 

 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 ↔ 2𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝐶𝑎𝐶𝑂3 (19) 

5. Calcinación en el horno de cal: 

Esta reacción tiene relación con la generación de grits: 

 𝐶𝑎𝐶𝑂3 → 𝐶𝑎𝑂 + 𝐶𝑂2 (20) 

 
Es importante notar que la reacción de caustificación ocurre en el apagador de cal y en 
los caustificadores. Con el fin de simplificar la generalización matemática del modelo que 
se planteará a continuación, y su posterior optimización, se asumirá que corresponde a 
dos reacciones diferentes al ocurrir en distintos equipos. 
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2.2 Elaboración del modelo 

A continuación, se encuentra la estimación de la generación de los residuos de interés 

durante el año 2016. Luego de presentar tales estimaciones, el lector encontrará el 

diagrama de flujos planteado para el ciclo de recuperación del licor en la planta estudiada 

y los balances de masa de cada equipo presentado en el diagrama mencionado. 

Finalmente, algunos balances de masa incluyen términos asociados a la velocidad de 

reacción, que serán determinados al finalizar esta sección. 

2.2.1 Estimación de dregs y grits generados 

Actualmente se registra la masa de borras de caustificación enviada al área de 
disposición controlada, la que está compuesta por dregs, grits y lodos de cal. No existe 
una separación de estos residuos, por lo que se registra la masa total generada. Debido 
a que las mediciones no se realizan en un horario fijo cada día y que pueden contener 
remanente de días anteriores, se recomienda no considerar la generación diaria y utilizar 
el flujo mensual, reduciendo el error asociado a las mediciones de los flujos diarios. 

En la planta estudiada se realizaron pruebas de cuantificación de lodos de cal, dregs y 
grits en tres días distintos, buscando proyectar la generación de estos residuos. El día y 
el tiempo que duró cada prueba son presentados en la Tabla 6: 

Tabla 6: Duración de las mediciones de dregs, grits y lodos de cal.  

Fecha de 
muestreo 

Duración 
[𝒎𝒊𝒏] 

Tipo de 
muestra 

06/07/2016 

140 Dregs 

55 Dregs y lodos 

184 Grits 

12/07/2016 
120 Dregs 

60 Dregs y lodos 

13/07/2016 
165 Dregs 

65 Dregs y lodos 

A partir de estos muestreos, en la empresa se estimó que las borras de caustificación 
están compuestas de la siguiente manera: 6% grits, 78% dregs y 16% lodos de cal [58]. 

Considerando los porcentajes anteriores, la generación de grits y dregs durante el año 
2016 se presenta en la Tabla 7: 
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Tabla 7: Generación mensual de D&G respecto a la producción de celulosa durante el 2016.7 

Mes Producción 
celulosa 

[𝑨𝑫𝒕8] 

Borras 
(BS9) 

[𝒕𝒐𝒏] 

Grits 
[𝒕𝒐𝒏] 

Grits 

[
𝒌𝒈

𝑨𝑫𝒕
] 

Dregs 
[𝒕𝒐𝒏] 

Dregs 

[
𝒌𝒈

𝑨𝑫𝒕
] 

Enero # # # # # # 

Febrero # # # # # # 

Marzo # # # # # # 

Abril # # # # # # 

Mayo # # # # # # 

Junio # # # # # # 

Julio # # # # # # 

Agosto # # # # # # 

Septiembre # # # # # # 

Octubre # # # # # # 

Noviembre # # # # # # 

Diciembre # # # # # # 

PROMEDIO # # # # # # 

Promedio sin 
Abril # # # # # # 

 

De los datos anteriores se descartan los asociados al mes de abril, debido a que ocurrió 
una parada de planta, provocando que la producción no sea estable. Entonces, el 

promedio de grits y dregs generados corresponde a # [
𝑘𝑔

𝐴𝐷𝑡
] y # [

𝑘𝑔

𝐴𝐷𝑡
], respectivamente. 

Sin embargo, el flujo esperado de estos subproductos para una planta de celulosa varía 

entre 2 y 5 [
𝑘𝑔

𝐴𝐷𝑡
], para grits; 7 y 15 [

𝑘𝑔

𝐴𝐷𝑡
], para dregs, en base seca [59]. 

Se observa que la generación de grits está dentro de los rangos usuales para una planta 
de celulosa, mientras que el flujo de dregs es # veces el máximo esperado [59]. 

La concentración de los residuos se estimó considerando la fracción de dregs y grits en 
las borras de caustificación y la composición medida para ambos residuos en conjunto, 
según se detalla en el Anexo B. Los resultados de esta estimación se resumen en la 
Tabla 8: 

  

                                                            
7 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
8 ADt: Tonelada de celulosa con un máximo de 10% de agua. 
9 Base seca (BS): Sin presencia de agua. 
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Tabla 8: Composición promedio de grits y dregs. 10 

Residuo Compuesto Fracción másica     
[%] 

Flujo mensual 

[
𝒕𝒐𝒏

𝒎𝒆𝒔
] 

Grits 𝐶𝑎𝐶𝑂3 # # 

𝐶𝑎𝑂 # # 

Dregs 𝐶𝑎𝐶𝑂3 # # 

𝐶 # # 

Se ha supuesto que los grits están compuestos solamente por 𝐶𝑎𝐶𝑂3 y 𝐶𝑎𝑂, mientras 
que los dregs incluyen 𝐶𝑎𝐶𝑂3 y 𝐶, desestimando la presencia de otros compuestos para 
el planteamiento del problema.  

En particular, los dregs se encuentran fuera del rango esperado y el alto valor que 

presentan podría deberse a distintas razones. Como el 𝐶 proviene de la reacción 
incompleta en la caldera recuperadora, se buscará optimizar los flujos para maximizar la 
conversión en el equipo. De todas formas, gran parte de los dregs de la planta estudiada 

se deben a la presencia de 𝐶𝑎𝐶𝑂3, compuesto que puede provenir del flujo de licor blanco 
débil que ingresa al tanque disolvedor o ser parte de los lodos de cal. 

La razón por la que se considera como opción que los lodos de cal estén aportando al 
flujo de dregs calculado, se debe a la mezcla que ocurre para formar las borras de 
caustificación, que son los residuos que finalmente se masan. 

A continuación se evalúan los dos posibles orígenes del 𝐶𝑎𝐶𝑂3 de los dregs: 

Si el carbonato de calcio se transportara en el proceso a través del flujo de licor blanco 

débil, se requeriría que en este flujo se presentaran # [
𝑡𝑜𝑛

𝑚𝑒𝑠
] de 𝐶𝑎𝐶𝑂3. Adicionalmente, 

estudios realizados en la planta estudiada señalan que la concentración de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en el 

licor blanco débil es de # [
𝑔

𝑙
] [60]. Dada la concentración anterior, se calcula el flujo de 

licor requerido para transportar # [
𝑡𝑜𝑛

𝑚𝑒𝑠
] de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 presentes en los dregs: 

 Flujo de residuos: 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝐶𝑎𝐶𝑂3 = # [
𝑔

𝑚𝑖𝑛
] 

 Flujo de LBD requerido: 

𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝐿𝐵𝐷𝑟𝑒𝑞 =
𝐹𝑙𝑢𝑗𝑜𝐶𝑎𝐶𝑂3
𝐶𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝑒𝑛 𝐿𝐵𝐷

= # [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
] 

Considerando el alto flujo requerido para ocasionar que el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 provenga del flujo de 
licor blanco débil, se descarta esta opción. 

                                                            
10 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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La otra alternativa está relacionada al aporte de los lodos de cal. Si el total de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 se 
originara a partir de estos residuos, en el proceso se generaría el #% de los dregs 

reportados originalmente, disminuyendo el flujo de dregs por ADt a # [
𝑘𝑔

𝐴𝐷𝑡
], valor que se 

encuentra dentro del rango esperado para una planta de producción de celulosa.  

Considerando las consecuencias de las dos opciones analizadas, para el resto de este 

trabajo se asumirá que el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 proviene de los lodos de cal. De esta forma, se desea 
minimizar el flujo total de grits y el flujo de carbono presente en los dregs. Dada la 
información de la Tabla 8, el valor que se desea disminuir corresponde a un flujo de # 

[
𝑡𝑜𝑛

𝑚𝑒𝑠
].  

Es necesario destacar que este análisis no provoca una disminución directa de los dregs, 
si no que permite discutir respecto a la medición que se realiza actualmente de estos 
residuos, siendo generados en un menor nivel que el considerado inicialmente. En tal 
caso, se estaría ante un error de muestreo o cuantificación de residuos en la Planta. En 
este trabajo se darán tales datos por válidos y, como se mencionaba anteriormente, se 

buscará disminuir el carbono presente en los dregs, suponiendo que el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 proviene 
de los lodos de cal del proceso. 
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2.2.2 Diagrama de flujos 

Considerando la información relacionada a la generación de dregs y grits, además de los 
antecedentes presentados anteriormente, se asume que las especies presentes en cada 
flujo del diagrama de flujos de la Figura 19 son las que se encuentran en la Tabla 9 y 
Tabla 10. 

Tanque 

mezclador

Caldera 

recuperadora

Clarificador

Apagador

de cal

Caustificadores

F1

F2

F3 F6 F8

Filtros

Presurizados

1 y 2

Tanque de

Lodos intermedios

F10

F9

F13

F14
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Presurizado 
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De lodos
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 Horno de cal

F22

Tanque de

Licor Blanco

F15

F11

F4

F5

F7

F12

F17

F20

F21 F23

Tanque 

disolvedor

F27
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Figura 19: Diagrama de flujos del proceso de recuperación de licor en la planta estudiada. Elaboración 
propia con información de [11]. 
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Tabla 9: Especies presentes en los flujos del proceso (F1 a F14) 

  𝑭𝟏 𝑭𝟐 𝑭𝟑 𝑭𝟒 𝑭𝟓 𝑭𝟔 𝑭𝟕 𝑭𝟖 𝑭𝟗 𝑭𝟏𝟎 𝑭𝟏𝟏 𝑭𝟏𝟐 𝑭𝟏𝟑 𝑭𝟏𝟒 
𝑵𝒂𝟐𝑺 X  X   X X X  X   X X 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 X  X   X X X  X   X X 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 X X X   X X X  X   X X 

𝑪 X  X   X  X X      
𝑪𝑶     X          

𝑪𝑶𝟐     X          

𝑵𝟐    X X          
𝑶𝟐    X X          

𝑯𝟐𝑶 X  X  X  X X  X   X X 

𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑       X X X  X X X X 

𝑪𝒂𝑶           X X   

𝑪𝒂(𝑶𝑯)𝟐             X X 

𝑵𝒂𝑶𝑯       X X  X   X X 
 

Tabla 10: Especies presentes en los flujos del proceso (F15 a F28) 

  𝑭𝟏𝟓 𝑭𝟏𝟔 𝑭𝟏𝟕 𝑭𝟏𝟖 𝑭𝟏𝟗 𝑭𝟐𝟎 𝑭𝟐𝟏 𝑭𝟐𝟐 𝑭𝟐𝟑 𝑭𝟐𝟒 𝑭𝟐𝟓 𝑭𝟐𝟔 𝑭𝟐𝟕 𝑭𝟐𝟖 

𝑵𝒂𝟐𝑺 X X  X X  X X X X     

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 X X  X X  X X X X     

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 X X  X X  X X X X X    

𝑪               

𝑪𝑶               

𝑪𝑶𝟐         X      

𝑵𝟐               

𝑶𝟐               

𝑯𝟐𝑶 X X X X X X X X X X     

𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑  X  X X  X X     X  

𝑪𝒂𝑶            X   

𝑪𝒂(𝑶𝑯)𝟐  X  X X  X        

𝑵𝒂𝑶𝑯 X X  X X  X X X X    X 
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2.2.3 Balances de masa 

Las ecuaciones principales del modelo de generación de dregs y grits corresponden a los 

balances de masa en cada equipo, que serán divididos en dos: con y sin reacciones 

químicas. A continuación, se presenta la notación empleada y la estructura de los 

balances de masa: 

Notación 

La notación empleada en los balances es la siguiente: 

 𝐼 = (1,… , 𝑖, … ,28): Conjunto de líneas del proceso.  

 𝐽 = (1,… , 𝑗, … ,13): Conjunto de especies. 

 𝐿 = (1,… , 𝑙, … ,6): Conjunto de reacciones. 

 𝐹𝑖: Flujo volumétrico de la línea 𝑖 ∈ 𝐼 [
l

min
].  

 𝑐𝑖,𝑗: Concentración molar de la especie 𝑗 ∈ 𝐽  en la línea 𝑖 ∈ 𝐼 [
mol

l
]. 

 𝑃𝑀𝑗: Masa molar de la especie 𝑗 ∈ 𝐽 [
g

mol
]. 

 𝑟𝑙: Velocidad de la reacción 𝑙 ∈ 𝐿 [
mol

l⋅min
] 

 𝛾𝑗,𝑙: Moles de la especie 𝑗 que se requieren o forman estequiométricamente por 

cada mol de la especie limitante de la reacción 𝑙. 
 𝑉𝑙: Volumen en que ocurre la reacción 𝑙 ∈ 𝐿 [l].  

Estructura general de los balances de masa 

Los equipos se encuentran divididos según la presencia de reacciones químicas en ellos. 

Las ecuaciones para cada caso son presentadas a continuación, seguidas de la Tabla 

que resume la categoría a la que pertenecen, según la división propuesta. 

2.2.3.1 Equipos sin reacción 

Un balance de masa sobre cada equipo que no posee reacción química se estructura de 

la siguiente manera:  

 Flujos de entrada = Flujos de salida (21) 

Cuya expresión algebraica sería representada por la siguiente ecuación: 

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗∈𝐽𝑖∈𝐼

𝑖: línea que
ingresa 
al equipo

     = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛∈𝐽𝑚∈𝐼
𝑚: línea que
sale del
equipo

   

∀𝑖,𝑚 ∈ 𝐼 ∧  𝑗, 𝑛 ∈ 𝐽 

(22) 

En el caso de los balances de masa por especie, la expresión algebraica es la observada 

en la ecuación (23): 
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∑ 𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑖∈𝐼

𝑖: línea que
ingresa 
al equipo

     = ∑ 𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑚∈𝐼

𝑚: línea que
sale del
equipo

         ∀𝑗 ∈ 𝐽 

(23) 

2.2.3.2 Equipos con reacción 

A diferencia del caso anterior, los balances de los equipos con reacción consideran un 

término asociado a la generación o consumo de las especies presentes en esos equipos. 

Entonces, la estructura de los balances de masa es igual a la ecuación (22), pero los 

balances por especie poseen la expresión general observada en la ecuación (24): 

 Flujos de entrada + Generación = Flujos de salida (24) 

Si se trata de un equipo que opera como un reactor CSTR, la expresión algebraica del 

balance de masa por especie es la observada en la ecuación (25): 

(

 
 
 
 

∑ 𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗
𝑖∈𝐼

𝑖: línea que
ingresa 
al equipo

+∑𝑟𝑙 ⋅ 𝛾𝑗,𝑙 ⋅ 𝑉𝑙
𝑙∈𝐿

)

 
 
 
 

⋅ 𝑃𝑀𝑗 = ∑ 𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑚∈𝐼

𝑚: línea que
sale del
equipo

      ∀𝑗 ∈ 𝐽 (25) 

El término de generación es (𝑟𝑙 ⋅ 𝛾𝑗,𝑙 ⋅ 𝑉𝑙), considerando la reacción 𝑙 y el volumen en que 

ocurre, además de relacionarse con los coeficientes estequiométricos, tal como se 

explicó en la introducción de este capítulo. 

Por otro lado, si el equipo se considera como un reactor de flujo pistón (PFR), se empleará 

la ecuación (26), destacando nuevamente que el término de generación varía según cada 

especie: 

(

 
 
 
 

∑ 𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗
𝑖∈𝐼

𝑖: línea que
ingresa 
al equipo

+∑ ∫ 𝑟𝑙 ⋅ 𝛾𝑗,𝑙𝑑𝑉𝑙

𝑉𝑙final

𝑉𝑙inicial
𝑙∈𝐿

)

 
 
 
 

⋅ 𝑃𝑀𝑗 = ∑ 𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑚∈𝐼

𝑚: línea que
sale del
equipo

 ∀𝑗 ∈ 𝐽 (26) 

Se supondrá que el volumen de reacción corresponde a un 80% del volumen máximo del 

equipo, asignando un margen de seguridad, ya que no necesariamente se encuentra 

operando completamente lleno. 

Equipos 

Complementando la información anterior, la Tabla 11 resume la lista de equipos 

señalados en el diagrama de la sección 2.2.2, especificando si ocurre o no una reacción 

química en ellos. Se informa, además, la sección del Anexo C en que está disponible el 
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detalle de los balances de masa. El Anexo C también incluye las restricciones especiales 

de cada equipo, sean de diseño o composición.  

Tabla 11: Presencia de reacciones químicas en los equipos del proceso 

Equipo Reacción química Anexo 

Tanque mezclador − C.1 

Caldera recuperadora Ciclo sulfato-sulfuro C.2 

Tanque disolvedor − C.3 

Clarificador − C.4 

Apagador de cal Apagado de cal 
Caustificación 

C.5 

Caustificadores Caustificación C.6 

Filtros presurizados 1 y 2 − C.7 

Tanque de lodos intermedios − C.8 

Filtro presurizado de licor blanco débil − C.9 

Filtro de lodos − C.10 

Horno de cal Calcinación C.11 

Tanque de licor blanco − C.12 

 
 

2.2.4 Ajuste de parámetros cinéticos 

Los balances de masa incluyen términos asociados a las velocidades de reacción, que 

en algunos casos son desconocidos. Para determinarlos se realiza un ajuste de 

parámetros. 

La primera reacción por trabajar corresponde a la generación de grits. Los grits se 

originan a partir de las reacciones en el horno de cal y en el apagador de cal, saliendo 

del proceso por este último equipo, tal como se observa en la Figura 20. Para ajustar 

parámetros se compararán las salidas del equipo predichas por el modelo y las salidas 

reales medidas en la planta estudiada. 

Por otro lado, el carbono presente en los dregs es producido por la combustión incompleta 

del licor negro en la caldera recuperadora, mientras que el carbonato que forma parte de 

los dregs proviene principalmente de los lodos de cal, tal como se asumió anteriormente. 

La separación de estos residuos del proceso se realiza en el clarificador de licor verde. 

En la Figura 20 se muestra el equipo donde se originan los dregs y dónde son extraídos. 

De forma análoga a los grits, el flujo de dregs y los flujos presentes en la caldera 

recuperadora se emplean para ajustar la cinética de la reacción que ocurre en este 

equipo.  
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Figura 20: Equipos del proceso en que se originan dregs (verde) y grits (naranja), destacando los flujos 
en que se encuentran. Elaboración propia con información de [11] 

A continuación, se detallan los resultados de los ajustes de parámetros para las distintas 

reacciones del proceso, según el equipo en que ocurren: 

2.2.4.1 Ciclo sulfato-sulfuro en la caldera recuperadora 

Como se mencionó anteriormente, en la caldera recuperadora ocurren reacciones 

asociadas a la formación de dregs, listadas a continuación: 

 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 2𝑪 → 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝐶𝑂2 
(27) 

 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 4𝑪 → 𝑁𝑎2𝑆 + 4𝐶𝑂 (28) 

 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝑂2 → 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 
(29) 

En las reacciones (27) y (28) se destaca el carbono, especie precursora de los dregs. La 

reacción (29) es necesaria para la formación de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4, compuesto que reacciona con 
el carbono, favoreciendo que disminuyan los dregs.  
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Sumando las reacciones anteriores, se obtiene la siguiente expresión: 

 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 + 6𝐶 + 2𝑂2 → 𝑁𝑎2𝑆 + 2𝐶𝑂2 + 4𝐶𝑂 (30) 

Considerando que la reacción ocurre en el fundido de la caldera, destacado 

anteriormente en la Figura 8, el volumen corresponde a #11 [l]. Asumiendo que el volumen 

efectivo es del 80% del valor anterior, el volumen a emplear será de # [l] [61]. Este 
volumen es necesario en el balance de masa de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4, a saber: 

 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹6 ⋅ 𝑐6,3 + 𝑟1 ⋅ 𝑉1 ) ⋅ 𝑃𝑀3 (31) 

La ecuación (31) y los otros balances en la caldera recuperadora se encuentran 
disponibles en el Anexo C.2.  

La expresión (30) resume las reacciones del ciclo del sulfato-sulfuro. Se plantea 
inicialmente que la velocidad de reacción asociada a este ciclo es la siguiente [26]: 

 𝑟1 = −𝑟𝑆𝑂4 = 𝑘1,1 ⋅
[𝑆𝑂4]

𝐵 + [𝑆𝑂4]
⋅ [𝐶] ⋅ 𝑒(−

𝐸𝑎
𝑅𝑇) (32) 

Donde: 

 [𝑆𝑂4]: Concentración de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 [𝐶]: Concentración de 𝐶 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘1,1: Constante cinética de la reacción del ciclo sulfato-sulfuro [
1

𝑚𝑖𝑛
] 

 𝐵: Constante del ajuste [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
]   

 𝐸𝑎: Energía de activación [
𝐽

𝑚𝑜𝑙
] 

 𝑅: Constante universal de los gases [
𝐽

𝑚𝑜𝑙⋅𝐾
] 

 𝑇: Temperatura [𝐾] 

Empleando la notación de flujos y concentraciones mencionada anteriormente, la 
velocidad de las reacciones involucradas en la caldera recuperadora sería: 

 𝑟1 = 𝑘1,1 ⋅
𝑐6,3

𝐵 + 𝑐6,3
⋅ 𝑐6,4 ⋅ 𝑒

(−
𝐸𝑎
𝑅𝑇) (33) 

A partir del ajuste realizado en el Anexo D.1 se obtienen los resultados de la Tabla 12: 

  

                                                            
11 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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Tabla 12: Valores de las constantes de la reacción de la caldera recuperadora. 

Constante Valor ajustado Valor referencial [26] Unidad 

𝒌𝟏,𝟏 100 ± Inf 21,83 ± 6,83 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑩 2,2 ⋅ 10−13 ± Inf 0,022 ± 0,008 
𝑚𝑜𝑙

𝑙
 

𝑬𝒂 122,2 (∗) 122,2 ± 4,2 
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
 

 

(∗) En el caso de la energía de activación, se emplea el promedio sugerido por bibliografía 
para simplificar los ajustes. 

Debido a los intervalos de confianza obtenidos, se considera la opción de modificar la 
expresión cinética involucrada. En particular, por el resultado obtenido se sugiere que el 

valor de B sea igual a 0 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
], ocasionando que se evalúe la velocidad de reacción del 

ciclo sulfato-sulfuro como una reacción de primer orden, según la siguiente expresión:  

 𝑟1 = 𝑘1,1
′ ⋅ 𝑐6,4 (34) 

En el mismo Anexo D.1 se presenta el ajuste realizado empleando la ecuación anterior y 

se obtiene que el valor de 𝑘1,1
′  es de 4,18 ± 3,92 [

1

𝑚𝑖𝑛
], mientras que el gráfico del ajuste 

se observa en la Figura 21. 
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Figura 21: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para el carbono en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información del año 

2016.  

En la Figura 21 se observa que los valores obtenidos del modelo se encuentran entre los 

40 y 52 [
𝑔

𝑙
], mientras que los datos experimentales difieren entre los años 2016 y 2017. 

En particular, los datos del 2016 son mayores a los del 2017, incluso triplicando el valor 
máximo. 

El ajuste se realizó con datos del año 2016, donde se observa que la curva obtenida no 

representa el comportamiento de los datos experimentales, mostrando valores 

prácticamente constantes, mientras que los datos experimentales aumentan a mayor 

tiempo de residencia. 

Al utilizar distintos valores iniciales para encontrar el valor de 𝑘1,1
′  que mejor se ajustara 

a los datos experimentales, se presentaron casos aún más lejanos a los datos 

experimentales: la curva obtenida presentaba un comportamiento decreciente.  

Analizando específicamente los datos experimentales, se considera que podría haber 

errores en sus mediciones y estimaciones, dado que, a un mayor tiempo de residencia, 

debería consumirse más carbono, ocasionando que la concentración de salida fuese 

menor, contrario a lo observado en el gráfico. El error en los datos experimentales puede 

estar relacionado con que se consideró un porcentaje fijo de carbono en la entrada del 

proceso, lo que no es necesariamente cierto, dado que el licor negro podría ingresar con 
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distintas concentraciones al ciclo de recuperación de licor. Se optó por ese supuesto al 

no tener registro de la concentración mensual de carbono del licor negro. 

La razón por la que se obtenían curvas de concentración decreciente o constante es 

debido a que el modelo se creó a partir de los balances de masa de las distintas especies, 

en particular del carbono. En ese sentido, es infactible que la curva sea creciente si en el 

balance de masa la salida debiese ser menor que la entrada, ya que el carbono se va 

consumiendo con la reacción. Si la expresión cinética expresara aparición de carbono, 

se podría obtener un comportamiento creciente en la concentración de salida con el 

tiempo de residencia. 

Debido a que una curva de concentración de salida con valores prácticamente constantes 

es la más cercana a los datos experimentales, se opta por considerar el valor de 𝑘1,1
′  para 

el modelo de generación y posterior modelo de optimización. 

Para validar el ajuste realizado, se efectúa una comparación entre los datos 

experimentales y los valores obtenidos a través del ajuste, resumiéndose en la Figura 22 

y Figura 23, donde cada punto corresponde a un valor obtenido con el modelo y obtenido 

de los datos experimentales, para un mismo tiempo de residencia. En ella, se esperaría 

que los puntos graficados presentaran un comportamiento lineal con pendiente igual a 1 

y origen en el punto (0,0), lo que significaría que los valores del modelo se comportan 

como ocurre en la realidad.  

 

Figura 22: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de carbono de la caldera 
recuperadora, comparando con información del año 2016.  
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Figura 23: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de carbono de la caldera 
recuperadora, comparando con información del año 2017.  

En los gráficos anteriores se observa que el comportamiento de los valores obtenidos en 

comparación con los datos experimentales no es el esperado si se desea que el modelo 

represente lo que ocurre realmente, pero sí era de esperar que el error asociado a los 

datos experimentales que se mencionó anteriormente afectara en la comparación. En 

particular, se observa que el error cuadrático medio (𝑅2) es de 0,89 para el año 2016, 

mientras que para el año 2017 es de 0,52 al compararse con una recta con origen en el 

punto (0,0), por lo que el ajuste se considera como una aproximación al comportamiento 

de los datos experimentales en el 2016, aunque no representa estrechamente lo que 

ocurre con aquellos datos. En el caso del año 2017, el ajuste se encuentra aún más lejano 

a los datos experimentales, por lo que presenta un mayor margen de mejora, ya que 

estaría representando solamente el comportamiento de alrededor del 50% de los valores 

experimentales. 

La razón por la que el error calculado difiera entre ambos años radica en la diferencia de 

los valores de concentración experimental y ajustada, donde el año 2016 presenta 

valores más cercanos entre ambas concentraciones, en comparación con el año 2017. 

Adicionalmente, en ambos casos se podría observar una correlación entre el error de los 

valores que predice el modelo y los observados, lo que sugiere que el modelo no 

representa lo que ocurre realmente con los datos observados. 

Se debe tener presente que la validación señala que con el modelo no se logra 

representar de forma fehaciente el comportamiento de los datos experimentales, lo que 

sugiere que existen aspectos no considerados y que permitirían mejorar el modelo 

obtenido. De todas formas, se privilegió respetar la estructura de los balances de masa y 

que así el modelo tuviese una estructura general y no que se ajustara solamente a los 
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datos utilizados, que podrían estar errados y generar que el modelo no se pueda aplicar 

en otras condiciones o con distintos datos. Es por esta razón que se empleará en el 

Capítulo 3 el valor obtenido de la constante cinética 𝑘1,1
′ , teniendo presente que este valor 

no sería necesariamente el correcto, dados los resultados de los ajustes.  

Finalmente, teniendo como objetivo crear un modelo que aplique a un caso general, se 

mencionarán a continuación algunas consideraciones que se deberían tener en caso de 

que los errores en los ajustes no fueran consecuencia de errores de medición o 

estimación de los datos experimentales: 

1. Es posible que la velocidad de reacción tuviera una expresión diferente a una de 

primer orden, por lo que sería conveniente probar otras alternativas, proponiendo 

distintos mecanismos de reacción. En particular, se podría revaluar la ecuación 

(32), agregando un nuevo parámetro como exponente a la concentración de 𝑆𝑂4y 

que así la reacción no dependa solamente de la concentración de carbono. 

2. Como se trata de un sólido, el modelo se podría complejizar empleando 

expresiones que relacionen la concentración de carbono disponible para 

reaccionar con la superficie del sólido, planteando un modelo heterogéneo. El 

modelo creado en este capítulo, a partir de los balances de masa y de información 

referencial, considera un seguimiento de la concentración en función del volumen 

y no de una superficie de reacción. 

3. Se ha supuesto que la etapa limitante en este equipo corresponde a la reacción 

del carbono. Sin embargo, podría ser posible que limitara la transferencia de 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4, compuesto necesario para que se consuma el carbono presente en el 

fundido, permitiendo que disminuyan los dregs. 

Se ha asumido que limita la reacción, dado que, si limitara la transferencia, sería 

posible modificar las condiciones de operación del equipo para que no limite esa 

etapa, ya que sería ineficiente para el proceso. Esto podría ser logrado mediante 

agitación, por ejemplo. Sin embargo, en la realidad, la transferencia puede ser 

limitante. 

4. Teniendo presente los puntos 2 y 3 mencionados anteriormente, es posible que se 

esté sobreestimando la concentración de carbono presente para reaccionar, por 

lo que la variación porcentual de la concentración de carbono en la realidad podría 

ser menor a la obtenida a través del modelo.  

2.2.4.2 Apagado de cal en el apagador de cal 

En este equipo ocurren dos reacciones, la primera corresponde a: 

 𝐶𝑎𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 (35) 

El apagado de la cal ocurre con agua en exceso, formando la cal hidratada (𝐶𝑎(𝑂𝐻)2) 
necesaria para la reacción de caustificación [20]. 

Debido a que la reacción de apagado de cal y caustificación ocurren en simultáneo, y que 

se puede asumir que el apagado de cal ocurre más rápidamente que la caustificación, 
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ésta última limita el proceso en el apagador de cal. La formación de 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 ocurre de 

forma instantánea para ser consumida en la segunda reacción [17]. 

Así, se plantea que la velocidad de reacción del apagado de cal (𝑟2) será igual a la de 

caustificación en el apagador (𝑟3), detallada en la siguiente sección. 

2.2.4.3 Caustificación en el apagador de cal 

La segunda reacción presente en el apagador de cal es la de caustificación: 

 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 ↔ 2 ⋅ 𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝐶𝑎𝐶𝑂3 (36) 

La expresión cinética para esta reacción es la siguiente [17]: 

 𝑟3 = −𝑟𝑁𝑎2𝐶𝑂3apagador
= 𝑘3,1 ⋅ [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]ap − 𝑘3,2 ⋅ [𝑁𝑎𝑂𝐻]ap (37) 

Donde: 

 [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]ap: Concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3en el apagador de cal [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 [𝑁𝑎𝑂𝐻]ap: Concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 en el apagador de cal [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘3,1: Constante cinética de la reacción directa de caustificación en el apagador [
1

𝑚𝑖𝑛
] 

 𝑘3,2: Constante cinética de la reacción reversa de caustificación en el apagador [
1

𝑚𝑖𝑛
] 

La ecuación (37) se ha planteado suponiendo que el 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 se forma instantáneamente 
para ser empleado en la reacción (36), que el apagador opera como un reactor CSTR y 

que la velocidad de reacción depende solamente de la concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 
[17]. Suponer que el reactor funciona como un CSTR genera que se considere la 
concentración de salida igual a la del interior del reactor, ignorando posibles 
irregularidades que afecten la agitación perfecta. 

Se asumirá que el volumen en que ocurre la reacción corresponde a #12 [𝑚3] dado que 
es el 80% del volumen del apagador de cal. 

La estructura de la expresión cinética 𝑟3, según la notación de flujos y concentraciones 
de esta sección, ha sido determinada en el Anexo D.2, concluyendo la siguiente 
expresión: 

 𝑟3 = 𝑘3,1 ⋅ 𝑐13,2 − 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13 
(38) 

Considerando la estructura de la expresión para 𝑟3, se observa que podrían existir 
múltiples combinaciones de 𝑘3,1 y 𝑘3,2 que minimizan la diferencia entre los datos 

experimentales y del modelo, sujetas a los valores iniciales empleados. Es por ello que 
se decidió emplear como valores iniciales los referenciales de la Tabla 13, actualizando 
los valores iniciales de las distintas iteraciones con los resultados de la anterior, 

                                                            
12 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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concluyendo en el mismo Anexo los valores esperados del modelo y su intervalo de 
confianza: 

Tabla 13: Constantes de la velocidad de reacción de caustificación en el apagador de cal. 

Constante Valor ajustado Valor referencial [17]  Unidad 

𝒌𝟑,𝟏 0,623 ± 4,90 ⋅ 107 1280 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟑,𝟐 0,023 ± 1,35 ⋅ 10 120,0 
1

𝑚𝑖𝑛
 

Al igual que en la caldera recuperadora, las constantes cinéticas de las reacciones 
presentes en el apagador de cal se ajustaron empleando información del año 2016, cuyos 
valores provienen de las ecuaciones planteadas para el apagador de cal y el uso de 
información de entrada al equipo. 

En este caso, se observa que el valor esperado para 𝑘3,1 y 𝑘3,2 difiere en órdenes de 

magnitud respecto al intervalo de confianza, por lo que el valor ajustado podría no ser 
considerado válido. En particular, se habría esperado un intervalo del mismo orden o 
inferior respecto al valor esperado. Para poder comprobar que el ajuste tiene validez, se 
considera necesario realizar comparaciones adicionales entre los valores experimentales 
y los del modelo, como se detalla a continuación: 

Empleando los valores medios obtenidos del ajuste, se obtiene un modelo que adopta 
valores intermedios a los experimentales para los años 2016 y 2017, tal como se observa 
en la Figura 24 y Figura 25.  

 

Figura 24: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo ajustado 
(líneas) para la especie Na2CO3 en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información del año 
2016. 



 

45 
 

 

Figura 25: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo ajustado 
(líneas) para la especie NaOH en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con información del año 2016. 

Analizando los gráficos anteriores, los valores del modelo parecieran representar el 
comportamiento de los datos experimentales en un determinado rango. En particular, el 

comportamiento obtenido para el 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 señala que el modelo no es capaz de predecir 

concentraciones más altas o bajas que las que se encuentran entre 18 y 20 [
𝑔

𝑙
]. Si se 

consideran los datos que están dentro del rango anterior y el comportamiento obtenido 

para la especie 𝑁𝑎𝑂𝐻, se podría sugerir que el ajuste sea válido, a diferencia de lo que 
se podría concluir de los intervalos de confianza obtenidos. 

Debido a lo anterior, es necesario recordar que podrían existir múltiples combinaciones 
de 𝑘3,1 y 𝑘3,2 que minimicen la diferencia entre los valores experimentales y los del 

modelo, lo que originaría que el valor esperado pudiera encontrarse en un intervalo de 
confianza que fuese órdenes de magnitud más grandes. 

Como no existe certeza respecto a la validez del ajuste, se propone una comparación y 

validación a partir del error cuadrático medio (𝑅2) entre los valores del modelo y los 
experimentales. Esto se debe a que los valores graficados para el modelo parecieran 
aproximarse al comportamiento de los experimentales, siendo necesario emplear un 
parámetro estadístico que corrobore esta información. 

En particular, se generan los gráficos de la Figura 26, Figura 27, Figura 28 y Figura 29, 

con los que se comparan los datos experimentales y del modelo para el 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻, 
considerando los dos años estudiados. En estas imágenes se espera que, al graficar los 
valores del modelo versus los experimentales, se comporten como una recta de 
pendiente igual a 1 con origen en el punto (0,0), lo que permitiría concluir que el modelo 
representa lo que ocurre en la realidad. 
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En la Figura 26 se observa la concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 a la salida del apagador de cal, 
según la información del año 2016, mientras que en la Figura 27 se encuentra la 
concentración de la misma especie para el año 2017. El error cuadrático medio es de 
0,60 y 0,70 para el 2016 y 2017, respectivamente. 

 

Figura 26: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de Na2CO3 a la salida del 
apagador de cal, comparando con información del año 2016. 

12

14

16

18

20

22

24

12 14 16 18 20 22 24C
o

n
ce

n
tr

ac
ió

n
 d

e 
N

a 2
C

O
3

aj
u

st
ad

a 
[g

/l
]

Concentración de Na2CO3 experimental [g/l] 

Concentración de Na2CO3 (Apagador) del modelo vs 
datos experimentales (Año 2016)

Concentración Lineal (Concentración)



 

47 
 

 

Figura 27: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de Na2CO3 a la salida del 
apagador de cal, comparando con información del año 2017. 

En los gráficos anteriores se observa que el modelo entrega valores que en su mayoría 

se encuentran entre los 17 y 19 [
𝑔

𝑙
] para el año 2016, pese a que los datos experimentales 

de ese año fluctúan entre los 15 y 22 [
𝑔

𝑙
]. Del gráfico del año 2017 se tiene un caso similar, 

donde los valores del modelo varían mayormente entre los 18 y 20 [
𝑔

𝑙
],mientras que los 

experimentales en su mayoría se encuentran entre los 14 y 22 [
𝑔

𝑙
]. Con ello, se tendría 

que la concentración de salida proyectada por el modelo es prácticamente invariante 

respecto a la información experimental, ocasionado que los valores de los errores 

cuadrático medio de 0,60 y 0,70, alejando al modelo de la realidad. Además, en ambos 

casos se podría observar una correlación entre el error de los valores que predice el 

modelo y los observados, lo que sugiere que el modelo no representa lo que ocurre 

realmente con los datos observados.  

Debido a los resultados anteriores, la estructura de 𝑟3 propuesta podría no ser la que 

represente de mejor forma lo que ocurre con el 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en el equipo, siendo 

recomendable analizar otra expresión para 𝑟3 que no dé como resultado concentraciones 

constantes (o con baja fluctuación) de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3, adaptándose a las variaciones en los 

datos experimentales. 

Es posible que la elección de los valores empleados como datos experimentales sea otro 

factor que influya en la diferencia entre los resultados del modelo y los esperados, ya que 

los datos experimentales podrían haber sido obtenidos luego de alcanzar una conversión 

estable, por lo que no permitirían representar lo que ocurre en el reactor a distintos 

tiempos de residencia, lo que resulta en que la concentración de salida de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 sea 
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prácticamente constante a distintos tiempos de residencia. Además, la concentración de 

salida de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 se estima a partir de la del 𝑁𝑎𝑂𝐻, tal como se señala en el Anexo D.2, 

pudiendo no tener el mismo valor que la concentración real de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3. 

Además de los resultados para 𝑁𝑎2𝐶𝑂3, es necesario analizar la expresión propuesta 

para 𝑟3 a partir de la comparación entre la concentración experimental de 𝑁𝑎𝑂𝐻 y la 

obtenida a partir del modelo, tal como se realiza a continuación: 

La concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 a la salida del apagador para el año 2016 y 2017 se observa 
en la Figura 28 y Figura 29, respectivamente. Para el año 2016, el error cuadrático medio 
es de 0,87, mientras que para el 2017 es de 0,95. 

 

Figura 28: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de NaOH a la salida del 
apagador de cal, comparando con información de los años 2016. 
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Figura 29: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de NaOH a la salida del 
apagador de cal, comparando con información de los años 2016. 

A diferencia del 𝑁𝑎2𝐶𝑂3, para el 𝑁𝑎𝑂𝐻 se observa que la concentración del modelo 
aumenta cuando crece el valor experimental, comportándose como una recta, 
considerando los valores del error cuadrático medio mencionados.  

Como se mencionó anteriormente, la concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 se puede medir 
directamente, a diferencia de la de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3, considerándose como la concentración que 
realmente sale del apagador de cal. Así, los valores del error cuadrático medio obtenidos 
permitirían concluir que el modelo representa lo que ocurre en la realidad respecto al 

𝑁𝑎𝑂𝐻. 

Podrían existir variaciones a la expresión 𝑟3 con las que se obtendría un error cuadrático 

medio superior para el caso del 𝑁𝑎𝑂𝐻, pero por los valores obtenidos y la observación 
de los gráficos generados, se considerará que el modelo es válido para el caso del 𝑁𝑎𝑂𝐻. 

Sin embargo, la expresión de 𝑟3 considera las concentraciones de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 en 
conjunto, por lo que la validez del modelo planteado debe concluirse teniendo presente 
los resultados para ambas especies. 

Considerando los valores del error cuadrático medio para los casos mencionados, se 

aprecia un margen de mejora superior en el caso de la predicción de la concentración de 

salida de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en comparación con la del 𝑁𝑎𝑂𝐻, por lo que se sugeriría evaluar otro 

orden de reacción respecto al 𝑁𝑎2𝐶𝑂3. Sin embargo, se establecerá como válido el ajuste 

según los valores de los errores obtenidos, por lo que se incorporará al modelo de 

optimización, teniendo presentes las siguientes consideraciones: 
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1. El modelo planteado asume que la reacción de caustificación es la etapa limitante 

en el apagador de cal, siendo posible que exista otra etapa limitante. En particular, 

se considera que la reacción de apagado de cal es suficientemente rápida para 

que no limite a la reacción de caustificación. Es decir, se asume que existe 

suficiente 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 para no disminuir la velocidad de reacción de caustificación, 

que genera el producto de interés 𝑁𝑎𝑂𝐻. Como se mencionó anteriormente, la 

velocidad de reacción de apagado de cal es más rápida, pero se debe tener 

presente que podría haber factores que disminuyan su velocidad, como es la 

disponibilidad de cal para que reaccione, volviendo ineficiente el proceso completo 

de caustificación. 

2. Dada la estructura de 𝑟3, es posible que exista otra combinación de 𝑘3,1 y 𝑘3,2 que 

permita realizar un ajuste con errores cuadrático medio similares a los obtenidos. 

Además, podría existir otra estructura de velocidad de reacción que se adapte 

mejor a lo que ocurre en la realidad, considerando otro orden de reacción de los 

reactivos. 

3. No existe una medición directa de la concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 a la salida del 

apagador. Si se tuviera esa información, se podrían plantear otras alternativas, 

como la mencionada en el punto 2. En particular, los datos deberían ser para 

tiempos de residencia bajos, que permitan describir el comportamiento de la 

reacción antes de la conversión estable. 

2.2.4.4 Caustificación en los caustificadores 

En este equipo continúa la reacción de caustificación que se inició en el apagador de cal: 

 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 ↔ 2𝑁𝑎𝑂𝐻 + 𝐶𝑎𝐶𝑂3 (39) 

Se asumirá que el volumen en que ocurre la reacción corresponde a #13 [𝑚3], dado que 
es el 80% del volumen total de los caustificadores. 

La cinética de esta reacción es la siguiente [17]: 

 𝑟4 = −𝑟𝑁𝑎2𝐶𝑂3caustificador
= 𝑘4,1 ⋅ [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]cau − 𝑘4,2 ⋅ [𝑁𝑎𝑂𝐻]cau (40) 

Donde: 

 [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]cau: Concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en los caustificadores [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 [𝑁𝑎𝑂𝐻]cau: Concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 en los caustificadores [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘4,1: Constante cinética de la reacción directa en los caustificadores [
1

𝑠
] 

 𝑘4,2: Constante cinética de la reacción reversa en los caustificadores [
1

𝑠
] 

La expresión cinética 𝑟4 se determinó en el Anexo D.3 y se encuentra a continuación: 

                                                            
13 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 



 

51 
 

 𝑟4 = 𝑘4,1 ⋅ 𝑐14,2 − 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13 (41) 

Los valores de 𝑘4,1 y 𝑘4,2 se ajustaron en el mismo Anexo y los resultados están 

expresados en la Tabla 14: 

Tabla 14: Constantes de la velocidad de reacción de caustificación en los caustificadores. 

Constante Valor para el modelo Valor referencial [17] Unidad 

𝒌𝟒,𝟏 2,0 ⋅ 10−6 ± 3,3 ⋅ 107 1280 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟒,𝟐 8,4 ⋅ 10−8 ± 1,0 ⋅ 107 120,0 
1

𝑚𝑖𝑛
 

 

De la misma forma que se efectuó en los equipos mencionados anteriomente, las 

constantes cinéticas de la reacción en los caustificadores se ajustaron empleando 

información del año 2016, cuyos valores provienen de las ecuaciones planteadas para 

los caustificadores y el uso de información de entrada al equipo. La principal diferencia 

en la información empleada para la reacción de caustificación en este equipo en 

comparación con la reacción en el apagador de cal, radica en que no se poseen 

mediciones directas en el flujo que ingresa a los caustificadores, empleando como 

información de entrada la obtenida a la salida del apagador de cal. 

A partir de los resultados de la Tabla 14, se observa que el valor esperado para 𝑘4,1 y 𝑘4,2 

difiere en órdenes de magnitud respecto al intervalo de confianza, ocasionando que el 

valor ajustado pudiera no ser considerado válido, tal como ocurría en el apagador de cal, 

donde se habría esperado un intervalo del mismo orden o inferior respecto al valor 

esperado. Nuevamente, para poder comprobar que el ajuste es válido, se considera 

necesario realizar comparaciones adicionales entre los valores experimentales y los del 

modelo, tal como se analiza a continuación: 

Utilizando los valores obtenidos del ajuste, se comparan las concentraciones del modelo 

y las experimentales para el 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 en la Figura 30 y Figura 31, 
respectivamente. 
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Figura 30: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para la especie Na2CO3 en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información 

del año 2016. 

 

Figura 31: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para la especie NaOH en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información 

del año 2016. 

Observando los gráficos anteriores, se obtuvo que la concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 según el 

modelo es superior a la experimental en el año 2016, mientras que para ese año la 

concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 del modelo es inferior a la experimental. Para el año 2017, los 
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valores del modelo son inferiores a los de planta, para ambas especies. Esto sugiere que 

el modelo no es capaz de representar lo que ocurre con los datos experimentales, siendo 

necesaria la inclusión de un nuevo parámetro que permite acercar la curva del modelo 

con los datos experimentales. 

Al igual que en el apagador de cal, la estructura de la reacción en los caustificadores 

permitiría la existencia de otras combinaciones de 𝑘4,1 y 𝑘4,2 que también ajustaran. En 

particular, el valor de los intervalos de confianza obtenidos podría estar relacionado con 

las múltiples combinaciones posibles para las constantes cinéticas, permitiendo 

cuestionar la calidad del ajuste, sugiriendo la opción de tener otros valores de las 

constantes cinéticas que fuesen más adecuados.  

Nuevamente, para validar el ajuste, se grafican los valores del modelo respecto a los 

datos experimentales y se calcula el error cuadrático medio (𝑅2). Se esperaría que los 

valores graficados se comportaran como una línea recta de pendiente 1 con origen en el 

punto (0,0), teniendo un valor de error cuadrático medio cercano a 1.  

El comportamiento del 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 se observa en la Figura 32 y Figura 33, para los años 

2016 y 2017, respectivamente. El error cuadrático medio para la información del año 2016 

es de 0,67, mientras que para el año 2017 es de 0,87.  

 

Figura 32: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de Na2CO3 a la salida de los 
caustificadores, comparando con información del año 2016. 
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Figura 33: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de Na2CO3 a la salida de los 
caustificadores, comparando con información del año 2017. 

En la Figura 32 se observa que la mayoría de los valores de la concentración del modelo 

se encuentran entre los 15 y 21 [
𝑔

𝑙
], mientras que la mayoría de los experimentales varían 

entre 13 y 19 [
𝑔

𝑙
], ocurriendo un efecto similar al de la misma especie (𝑁𝑎2𝐶𝑂3) en el 

apagador de cal, ocasionando que el modelo no genere la mejor aproximación respecto 

a lo que ocurre en la realidad. Sin embargo, en la Figura 33 los valores del modelo 

representan de mejor manera el comportamiento de los datos experimentales, 

alcanzando un error cuadrático medio de 0,87.  

A partir del error cuadrático medio para ambos años, se considera que el modelo logra 

representar lo que ocurre en el año 2017, pero no completamente. Existen variaciones 

entre el modelo y los datos experimentales que podrían estar asociados a errores 

provenientes de la información del apagador de cal: El modelo considera como 

información de entrada las concentraciones de salida del apagador de cal, donde ya 

podrían existir errores como los mencionados en el ajuste de la reacción en ese equipo, 

propagándose en los datos de los caustificadores. 

Los datos empleados, al provenir del apagador de cal, podrían no ser los adecuados para 

efectuar el ajuste de parámetros, debido a que podrían corresponder a información 

obtenida luego de alcanzar la conversión estable. De esta forma, nuevamente existe la 

posibilidad de que el ajuste pudiera mejorar si se emplearan datos obtenidos para tiempos 

de residencia inferiores, donde se pueda representar la evolución de la concentración de 

las especies a través del tiempo. 
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Respecto al 𝑁𝑎𝑂𝐻, el comportamiento del modelo y los datos experimentales se observa 

en los gráficos de la Figura 34 y Figura 35. Para la información del año 2016, el error 

cuadrático medio corresponde a 0,60, mientras que para el año 2017 su valor es de 0,63. 

 

Figura 34: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de NaOH a la salida de los 
caustificadores, comparando con información del año 2016. 

 

Figura 35: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de NaOH a la salida de los 
caustificadores, comparando con información del año 2017.  
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En la Figura 34 y Figura 35 se observa que la concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 del modelo 

aumenta cuando crece la concentración, aunque no se observa el comportamiento lineal 

esperado, alcanzando un error cuadrático medio de 0,60 y 0,63, respectivamente. Estos 

valores se contrastan con lo ocurrido para el 𝑁𝑎𝑂𝐻 en el apagador de cal, donde el error 

cuadrático medio fluctuaba entre 0,87 y 0,95. 

La disminución en la calidad del ajuste puede ser producto de los errores que se 

propagaron al estimar las concentraciones de entrada de los caustificadores, ya que 

estas concentraciones no se miden directamente, si no que se obtienen a partir de la 

información del apagador de cal (equipo previo a los caustificadores en el proceso). 

Con el objetivo de incorporar la cinética de reacción propuesta en el modelo de 

optimización del Capítulo 3, se debe analizar lo ocurrido con las dos especies estudiadas: 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻. Considerando los valores de los errores cuadrático medio, el modelo no 

representa completamente la realidad, pero se considerará como una aproximación a lo 

que ocurriría en los caustificadores. 

De todas formas, existe un margen de mejora en los ajustes, realizando modificaciones 

que permitan aumentar el error cuadrático medio, con el fin de representar de mejor 

manera la realidad. Al momento de efectuar aquellas modificaciones, se debe tener 

presente lo siguiente: 

1. Como se mencionó anteriormente, los datos experimentales empleados en los 

caustificadores presentan errores asociados a las estimaciones con que se 

obtuvieron, dado que provienen de la información del apagador de cal. 

Adicionalmente, los errores pueden ser mayores producto de que los datos del 

apagador podrían poseer errores en su medición. Se recomendaría tener 

mediciones directas de las concentraciones de las distintas especies en la entrada 

y salida de los equipos involucrados en el proceso. Además, estas mediciones 

debiesen ser para tiempos de residencia bajos, pudiendo analizar la reacción 

mientras no se haya alcanzado la conversión estable. 

2. Al igual que en el apagador, se asume que la reacción de caustificación es la etapa 

limitante. Se espera que este supuesto sea realista, considerando la agitación en 

los caustificadores. Sin embargo, podría no ser una agitación perfecta, ocasionado 

que la transferencia de masa influyera en la etapa de caustificación. 

3. Se utilizó la misma estructura de 𝑟3 para 𝑟4, ocasionando la posibilidad de diversas 

combinaciones de 𝑘4,1 y 𝑘4,2 que se ajusten de la misma forma a los datos 

experimentales. Se consideró de esa forma 𝑟4 debido a que es la misma reacción 

de caustificación en el apagador de cal como en los caustificadores. 

4. Se consideró un solo caustificador, el que posee el volumen total de los cinco 

caustificadores existentes en el proceso, los que están conectados en serie. Una 

profundización del estudio realizado podría estar relacionada a separar los equipos 

y considerar una cinética para reacciones en serie.  



 

57 
 

2.2.4.5 Calcinación en el horno de cal 

En el horno de cal ocurre la siguiente reacción [10]: 

 𝐶𝑎𝐶𝑂3 → 𝐶𝑎𝑂 + 𝐶𝑂2 
(42) 

Debido a las características del equipo, que presenta un largo de #14 [𝑚] y un diámetro 

de 3,6 [𝑚], se asume que la reacción ocurre a medida que el flujo cruza el equipo. Esto 
propone que su funcionamiento es similar a un reactor PFR y, en consecuencia, la 

expresión del balance de masa para el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 corresponde a: 

 (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 +∫ 𝑟5𝑑𝑉

𝑉5

0

) ⋅ 𝑃𝑀10 (43) 

La ecuación anterior y los balances de las otras especies presentes en el horno de cal se 
encuentran en los balances de masa del Anexo C.11. 

Estudios realizados proponen que la reacción de calcinación es de orden cero [62], 
presentando la siguiente estructura: 

 𝑟5 = −𝑟𝐶𝑎𝐶𝑂3 = 𝑘5,1 (44) 

Donde: 

 𝑘5,1: Constante cinética de la reacción de calcinación [
𝑚𝑜𝑙

𝑙⋅𝑚𝑖𝑛
] 

Sin embargo, los ajustes realizados empleando la expresión (44) en (43) generan 
resultados sin sentido físico, específicamente, concentraciones inferiores a cero. Así, se 
propone evaluar una expresión cinética de primer orden, según la siguiente expresión: 

 𝑟5 = −𝑟𝐶𝑎𝐶𝑂3 = 𝑘5,1 ⋅ [𝐶𝑎𝐶𝑂3] (45) 

Donde: 

 [𝐶𝑎𝐶𝑂3]: Concentración de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en el horno de cal [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘5,1: Constante cinética de la reacción de calcinación en el horno de cal [
1

𝑚𝑖𝑛
] 

Empleando la notación de esta sección, la velocidad de reacción queda expresada según:  

 𝑟5 = 𝑘5,1 ⋅ 𝑐11,10 (46) 

                                                            
14 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Considerando que se trata de una reacción de primer orden en un reactor tipo PFR, la 
expresión a emplear en el ajuste corresponde a la ecuación (47), cuyo desarrollo se 
encuentra disponible en el Anexo D.4: 

 𝑐11,10 =
(𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10)

𝐹11
⋅ 𝑒

(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
 (47) 

El valor de la constante 𝑘5,1 se ajustó en el mismo Anexo y su valor corresponde a 0,038 

± 36,9 [
1

𝑚𝑖𝑛
], mientras que en la Figura 36 se observa el gráfico del ajuste. 

 

Figura 36: Comparación entre datos experimentales y los obtenidos a través del modelo ajustado para la 
especie CaCO3 en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información del año 2016. 

En la Figura 36 se presentan los datos experimentales y las curvas generadas por el 
modelo planteado, observando que el comportamiento de los datos sugiere que a mayor 

tiempo de residencia, menor es la concentración de salida del 𝐶𝑎𝐶𝑂3, tal como se 
esperaría. Además, se observa que las curvas poseen pendientes similares, buscando 
minimizar la distancia entre los datos experimentales y las curvas. 

Inicialmente se planteó que la reacción de calcinación es de orden cero, ocasionando 
valores infactibles. La segunda opción planteada corresponde a una reacción de orden 
uno, con la que se obtiene resultados factibles, determinando el valor de 𝑘5,1 que permite 
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ajustar el modelo a los datos experimentales. Considerando las magnitudes del intervalo 
de confianza, se considera necesario validar el ajuste a partir de una comparación directa 
entre los datos experimentales y los que predice el modelo. 

La validación mencionada se realiza graficando los valores del modelo respecto a los 
datos experimentales, ocasionando puntos que se espera tengan un comportamiento 
lineal con origen en el punto (0,0), para considerar que el modelo representa la realidad. 
El gráfico mencionado se efectúa con información del año 2016 y 2017, observándose 
en la Figura 37 y Figura 38:  

 

Figura 37: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de CaCO3 del horno de cal, 
comparando con información del año 2016. 
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Figura 38: Validación del modelo planteado para la concentración de salida de CaCO3 del horno de cal, 
comparando con información del año 2017. 

El error cuadrático medio de los gráficos corresponde a 0,96 para el año 2016, mientras 

que para el año 2017 su valor es de 0,95, por lo que se asumirá como válido el ajuste 

realizado, permitiendo establecer el valor de la constante 𝑘5,1. De todas formas, a partir 

de los gráficos se observa que los datos no se comportan exactamente como ocurre en 

la realidad, pese al alto valor de los errores cuadrático medio. Esto se debe a que se 

posee un bajo número de datos con los cuales comparar, ya que al existir más se 

esperaría que el error aumentara si se comportaran de la misma forma que los anteriores, 

dada la distancia que existe entre los datos y la recta con origen (0,0) con la que se están 

comparando. 

El valor de 𝑘5,1 y la cinética planteada se utilizarán en el modelo de optimización, por lo 

que se deben tener presente las siguientes consideraciones: 

1. De forma similar a lo estudiado en las otras reacciones, podría ocurrir que la 

estructura de la velocidad de reacción planteada difiera de la que realmente 

debería considerarse. De todas formas, se utilizó una cinética de orden cero, 

descartándose por la infactibilidad de sus resultados, lo que ocasionó plantear una 

cinética de primer orden, con la que se obtuvo un resultado válido, a partir del error 

cuadrático medio obtenido. Se podrían utilizar otras estructuras para la velocidad 

de reacción que ajustaran de mejor forma los valores del modelo respecto a los 

datos experimentales. 

2. Como se trata de un sólido que reacciona en un sólido y un gas, podría ocurrir que 

la etapa limitante no sea necesariamente la reacción, pudiendo ser la transferencia 
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de masa, relacionada con la diferencia de concentraciones o presiones 

ocasionada a partir de la formación de los productos. 

3. Relacionado a lo anterior, se está asumiendo que el horno se encuentra ocupado 

en un 80% y que todo el flujo está disponible para reaccionar, asumiendo también 

que el flujo volumétrico se mantiene constante al interior del equipo. Este supuesto 

podría ser válido considerando que no existieran flujos intermedios de salida en el 

equipo. 

4. Considerando los puntos anteriores, se podría estar sobreestimando la masa de 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 que reacciona, debido a que podría ser inferior la concentración disponible 

para la calcinación. 
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2.3 Reflexiones finales sobre la creación del modelo 

En este capítulo se estimó la generación actual de dregs y grits, determinando sus flujos 

y las especies involucradas en su formación. El diagrama de flujos creado permitió 

establecer las relaciones entre flujos, considerándose especialmente los balances de 

masa, además de generar los valores base con los que se compararán los resultados del 

modelo de optimización del próximo capítulo. 

En la sección 2.2.1 se presentó el porcentaje de dregs, grits y lodos de cal en las borras 

de caustificación. Considerando la información obtenida en la planta estudiada respecto 

a la concentración de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 existente en el flujo 𝐹7, mencionada en la Tabla 31 y cuyo 

valor alcanza los #15 [
𝑔

𝑙
], se descarta la opción de que los dregs contengan el porcentaje 

de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 mencionado en dicha sección. Si no fuera así, las mediciones realizadas en el 

licor blanco débil deberían haber mencionado un mayor porcentaje de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en 𝐹7. 

Así como el valor del flujo de dregs se estaría sobreestimando al considerar el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en 

los dregs, podría ocurrir que al asumir que el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en su mayoría forma parte de los 

lodos de cal, se subestime el flujo de dregs generados. Es por ello que el enfoque del 

problema de optimización estará en la minimización del 𝐶𝑎𝐶𝑂3 y 𝐶𝑎𝑂 de los grits y el 𝐶 

de los dregs, ya que es incierta la disminución que se lograría sobre el 𝐶𝑎𝐶𝑂3 de los 

dregs. En caso de existir una medición más directa sobre los residuos generados, se 

podría profundizar el modelo planteado y estudiar el comportamiento del 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en los 

dregs. De todas formas, se considera verosímil la estimación, considerando que se 

encuentra dentro de los rangos esperados para los flujos de dregs y grits en una planta 

de producción de celulosa, tal como se resume en la Tabla 15: 

Tabla 15: Composición promedio de grits y dregs. 

Residuo Flujo estimado 

[
𝒌𝒈

𝑨𝑫𝒕
] 

Flujo esperado 

[
𝒌𝒈

𝑨𝑫𝒕
] 

Grits # 2 - 5 

Dregs # 7 - 15 

 

Respecto a los balances de masa, estos incluyeron expresiones cinéticas relacionadas a 

las reacciones que ocurren en la caldera recuperadora, apagador de cal, caustificadores 

y horno de cal. En particular, se realizaron ajustes para determinar las constantes 

cinéticas de las reacciones correspondientes a los equipos mencionados. 

En el ajuste efectuado en la caldera se establecen expresiones cinéticas que permiten 

representar el consumo de carbono en el año 2016. Sin embargo, el modelo evaluado en 

el 2017 presenta valores cercanos a los del modelo del 2016, pero alejados de los 

experimentales del 2017.  

                                                            
15 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Los datos experimentales del 2017 son creados empleando el mismo porcentaje de 

carbono que se tenía el 2016, lo que podría estar errado ya que la producción entre un 

año y el siguiente podría ser distinta, considerando que el licor negro a tratar podría 

ingresar con una concentración diferente. Además, las condiciones de operación en la 

caldera pudieron haber variado, provocando que el carbono resultante de las reacciones 

en ese equipo no estuviera presente con la misma concentración que el año 2016. En 

particular, si el porcentaje fuera mayor, se observaría una mayor cercanía entre los 

valores del modelo y los experimentales. 

El ajuste en el apagador de cal y los caustificadores se realiza en conjunto, considerando 

que la salida del apagador corresponde a la entrada de los caustificadores. Comparando 

los errores cuadrático medio para las especies en ambos equipos en los años 2016 y 

2017, según lo observado en la Tabla 16, se obtienen resultados con mayor cercanía a 

la realidad en la predicción del comportamiento de la concentración en el año 2017, pese 

a que el ajuste se efectúa con información del 2016. Con ello, se considera que el modelo 

podría predecir el comportamiento de los flujos del proceso en el futuro, teniendo 

presentes las consideraciones mencionadas luego de cada ajuste. 

Tabla 16: Error cuadrático medio de las reacciones en el apagador de cal y los caustificadores. 

Equipo Especie Año 2016 Año 2017 

Apagador de cal 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 0,60 0,70 

 𝑁𝑎𝑂𝐻 0,87 0,95 

Caustificadores 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 0,67 0,87 

𝑁𝑎𝑂𝐻 0,60 0,63 

 

Para que los valores anteriores fuesen más cercanos a 1, sería conveniente tener una 

medición directa y así disminuir el error asociado a las estimaciones, aunque no 

necesariamente se logrará el valor ideal, debido a errores que podrían existir en las 

mediciones. Por ejemplo, se debe tener presente que la información de entrada a los 

caustificadores se estima a partir del comportamiento de la reacción en el apagador de 

cal en este trabajo. Teniendo datos más cercanos a la realidad se podrían plantear y 

evaluar otras expresiones cinéticas para las reacciones involucradas, siendo conveniente 

también considerar que los caustificadores podrían ser planteados como reactores CSTR 

en serie. La consideración de los caustificadores como un solo reactor podría alejar al 

modelo de la realidad, disminuyendo también la posibilidad de plantear dosificaciones 

entre reactores, los que podrían ayudar a aumentar la conversión de la reacción de 

caustificación. 

Respecto al horno de cal, en los ajustes de los parámetros cinéticos de la reacción de 

calcinación se consideró que el horno operaba como un reactor tipo PFR, modificando la 

expresión a utilizar respecto a los casos de la caldera recuperadora, apagador de cal y 
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caustificadores. Esta modificación y el considerar que se trata de una reacción de primer 

orden, origina que la entrada y salida de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en el horno de cal se relacione mediante 

la siguiente expresión: 

 𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 = (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
 (48) 

El término exponencial, podría complejizar la resolución del problema de optimización del 

capítulo siguiente, considerando el objetivo de obtener un mínimo global del problema. 

En términos generales, se considera que el supuesto más fuerte adoptado en el modelo 

de generación de dregs y grits corresponde a la extrapolación del comportamiento de 

flujos y concentraciones a partir de información puntual. Existen equipos en los que se 

conocen un bajo número de datos, como ocurre en la caldera y el horno de cal, donde 

incluso esos datos corresponden a estimaciones provenientes de flujos y 

concentraciones en otros equipos, por lo que considerar que el comportamiento durante 

todo el tiempo de funcionamiento del proceso concuerda con esa información podría 

alejar de la realidad las estimaciones y el modelo planteado, considerando también las 

fluctuaciones propias de las distintas mediciones. Este supuesto repercute en lo 

siguiente: 

1. Estimación de los flujos actuales de dregs y grits: A partir de las mediciones que 

se efectuaron en el licor blanco débil, se desestima que una gran parte del flujo de 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 corresponde a dregs, lo que podría replantearse si existieran mediciones 

constantemente. 

2. Estructura de la cinética de las reacciones presentes en el proceso, debido a que 

si los datos con lo que se realiza el ajuste son diferentes, podría ser necesario 

emplear otro orden de reacción y obtener diferentes constantes cinéticas. 

El supuesto anterior no sería necesario si existiera una medición directa de los flujos y 

las concentraciones de cada especie en los distintos equipos. Esta medición debería 

efectuarse para tiempos de residencia bajos, en los que no se haya alcanzado la 

conversión estable, permitiendo representar la evolución de la concentración de las 

especies involucradas en las reacciones estudiadas. De esta forma, los valores obtenidos 

en los ajustes mejorarían al acercase a lo que ocurre en la realidad. Además, para poder 

evaluar la posibilidad de disminuir los flujos de residuos, es necesario conocer su nivel 

de generación real, cuyo valor sería más preciso si se contara con las mediciones 

propuestas. 

Teniendo presente lo anteriores, los balances de masa y las relaciones entre flujos 

mencionados en este capítulo serán la base del problema de optimización que se 

planteará en el siguiente capítulo. Además, los flujos determinados para el año 2016 

serán empleados como parámetros para comparar respecto a la versión optimizada del 

problema. Así, además de conocer la generación de residuos se evaluará la factibilidad 

de minimizar su generación, destacando que se analizará el 𝐶 de los dregs y el 𝐶𝑎𝑂 y 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 de los grits. 
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El propósito anterior corresponde al esfuerzo más importante de este trabajo: minimizar 

la generación de dregs y grits. En caso de que el objetivo principal fuese otro, como podría 

ser conocer en detalle la fenomenología de lo que ocurre en algún equipo en particular, 

se debiesen estudiar más en detalle las reacciones involucradas. En particular, se 

recomendaría analizar el área superficial de los sólidos disponible para reaccionar, en 

vez de estudiar concentraciones, que es uno de los supuestos principales y que aleja al 

modelo de los fenómenos que ocurren realmente. Se consideró analizar la concentración 

para todas las especies involucradas, aunque eso debiese adaptarse dependiendo de la 

fase en que se encuentran, modificando la cinética de reacción. 

A partir de los resultados y discusiones planteadas en este capítulo, se recomienda 

emplear el modelo para predecir la conducta de la planta estudiada solamente a nivel 

general, ya que permite estimar las consecuencias de la variación de un flujo o 

concentración en el resto del proceso de recuperación de licor a partir de la conservación 

de la materia y no a través de correlaciones u otro tipo de estimaciones que podrían no 

permitir extrapolar el comportamiento de flujos y concentraciones. Sin embargo, se 

considera que es necesario un estudio en mayor detalle para comprender y representar 

de una forma más cercana a la realidad los fenómenos e interacciones que ocurren dentro 

de un equipo en particular. Además, el uso de balances de masa en los que se considera 

que no hay pérdidas provoca que se deba revisar cada equipo y comprobar que 

efectivamente no existan fugas, junto con corroborar que no exista acumulación en ellos, 

considerando que se ha supuesto que operan en estado estacionario.  

De todas formas, se debe tener presente que un análisis con mayor profundidad de la 

fenomenología presente podría complejizar las expresiones que modelen los equipos, 

debido a que se buscaría abarcar en mayor detalle cada factor que influye dentro del 

proceso. Así, tal como se mencionó para el caso del horno de cal, tener expresiones más 

complejas podrían dificultar la búsqueda del óptimo del problema de optimización, razón 

por la que se considerará que el nivel de profundidad planteado permite representar la 

generación de dregs y grits, junto con su posterior optimización. 

Adicionalmente, se destaca que la metodología planteada y las ecuaciones involucradas 

se plantearon a partir del proceso kraft de celulosa de la planta estudiada, pero se espera 

que aplique para otras plantas, debiendo evaluarse la validez del modelo. En particular, 

se recomienda analizar la factibilidad de emplear las mismas expresiones cinéticas y sus 

parámetros, pudiendo ser necesario establecer otros para las reacciones involucradas en 

los equipos de otras plantas de producción de celulosa, pudiendo emplearse la misma 

metodología que se propuso en este capítulo y teniendo presente las consideraciones y 

supuestos mencionados luego de cada ajuste, ya que podrían tener una mayor o menor 

repercusión para diferentes contextos y propósitos. 

A partir de las reflexiones mencionadas en esta sección y proyectando el problema de 

optimización, se destacan las siguientes conclusiones: 

1. Los ajustes realizados podrían mejorar si se tuviera una medición directa de cada 

una de las especies en los correspondientes equipos, necesitando que los datos 

utilizados correspondan a valores obtenidos previo a la conversión estable, para 
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representar el comportamiento de las especies en las reacciones 

correspondientes. 

2. No se tiene seguridad respecto a la generación de dregs, aunque se estimó el nivel 

de producción de uno de sus dos principales especies: carbono. De esta forma, la 

minimización estará enfocada en los dos compuestos principales de los grits (𝐶𝑎𝑂 

y 𝐶𝑎𝐶𝑂3) y el carbono de los dregs. Sin embargo, con los supuestos adoptados y 

los cálculos realizados, el nivel de generación actual de esos residuos se 

encontraría dentro de los rangos usuales para una planta de producción de 

celulosa. 

3. Se optó por simplificaciones que permiten aproximar el modelo a la realidad, 

generando así ecuaciones que permiten obtener un caso base que será utilizado 

durante la optimización. Estas simplificaciones ocasionan que algunos modelos 

cinéticos no representen de forma tan cercana a lo que ocurre en la realidad, 

adaptándose al comportamiento del 52 hasta el 95% de los datos experimentales. 

De esta forma, sería necesario un estudio con un mayor nivel de profundidad 

respecto a la fenomenología que ocurre dentro de los equipos en que hay 

reacciones químicas, realizando nuevos ajustes con distintas expresiones 

cinéticas. En particular, podría ser conveniente que presentaran un parámetro 

asociado al orden de reacción, el que se determinara a partir de los ajutes.   



 

67 
 

2.4 Síntesis: Modelo de generación de dregs y grits 

2.4.1 Modelo 

A continuación, se resumen las ecuaciones consideradas para el modelo de generación 

de dregs y grits, además de los valores de las constantes presentes. La mayoría de las 

ecuaciones corresponde a balances de masa por equipo y por especies, junto con 

definiciones cinéticas de las reacciones. 

En la Tabla 17 se encuentran las ecuaciones, destacando el equipo del que se obtuvieron, 

mientras que en la Tabla 18 están los valores de las constantes, determinados a partir de 

información de la Planta y de los ajustes de parámetros efectuados. 

Posteriormente, las expresiones mencionadas se emplearán en la etapa de optimización: 

Tabla 17: Ecuaciones que definen el modelo de generación de dregs y grits. 

Equipo Ecuación N° de 
ecuación 

Tanque 
mezclador 

𝐹1 ⋅ (𝑐1,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐1,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐1,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐1,4 ⋅ 𝑃𝑀4 + 𝑐1,9
⋅ 𝑃𝑀9) + 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹25 ⋅ 𝑐25,3
= 𝐹3 ⋅ (𝑐3,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐3,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3

+ 𝑐3,4 ⋅ 𝑃𝑀4 + 𝑐3,9 ⋅ 𝑃𝑀9) 

(49) 

𝐹1 ⋅ 𝑐1,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (50) 

𝐹1 ⋅ 𝑐1,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (51) 

(𝐹1 ⋅ 𝑐1,3 + 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹25 ⋅ 𝑐25,3) ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (52) 

𝐹1 ⋅ 𝑐1,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 ⋅ 𝑃𝑀4 (53) 

𝐹1 ⋅ 𝑐1,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (54) 

𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 = 0,08 ⋅ (𝐹3 ⋅ 𝑐3,3) (55) 

Caldera 
recuperador
a 

𝐹3 ⋅ (𝑐3,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐3,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐3,4 ⋅ 𝑃𝑀4 + 𝑐3,9
⋅ 𝑃𝑀9) + 𝐹4 ⋅ (𝑐4,7 ⋅ 𝑃𝑀7 + 𝑐4,8 ⋅ 𝑃𝑀8)

= 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝐹5
⋅ (𝑐5,5 ⋅ 𝑃𝑀5 + 𝑐5,6 ⋅ 𝑃𝑀6 + 𝑐5,7 ⋅ 𝑃𝑀7 + 𝑐5,8
⋅ 𝑃𝑀8 + 𝑐5,9 ⋅ 𝑃𝑀9) + 𝐹6 ⋅ (𝑐6,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐6,2
⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐6,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐6,4 ⋅ 𝑃𝑀4) 

(56) 

(𝐹3 ⋅ 𝑐3,1 + 𝑟1 ⋅ 𝑉1) ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹6 ⋅ 𝑐6,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (57) 

𝐹3 ⋅ 𝑐3,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹6 ⋅ 𝑐6,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (58) 

𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹6 ⋅ 𝑐6,3 + 𝑟1 ⋅ 𝑉1 ) ⋅ 𝑃𝑀3 (59) 

𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = (𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 + 6 ⋅ 𝑟1 ⋅ 𝑉1) ⋅ 𝑃𝑀4 (60) 

(4 ⋅ 𝑟1) ⋅ 𝑉1 ⋅ 𝑃𝑀5  = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,5 ⋅ 𝑃𝑀5 (61) 

(2 ⋅ 𝑟1) ⋅ 𝑉1 ⋅ 𝑃𝑀6  = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,6 ⋅ 𝑃𝑀6 (62) 

𝐹4 ⋅ 𝑐4,7 ⋅ 𝑃𝑀7 = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,7 ⋅ 𝑃𝑀7 (63) 

𝐹4 ⋅ 𝑐4,8 ⋅ 𝑃𝑀8 = (𝐹5 ⋅ 𝑐5,8 + 2 ⋅ 𝑟1 ⋅ 𝑉1) ⋅ 𝑃𝑀8 (64) 

𝐹3 ⋅ 𝑐3,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (65) 

𝑟1 = 𝑘1,1 ⋅ 𝑐6,4 (66) 
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Tanque 
disolvedor 

𝐹6 ⋅ (𝑐6,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐6,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐6,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐6,4 ⋅ 𝑃𝑀4) + 𝐹7
⋅ (𝑐7,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐7,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐7,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐7,9
⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐7,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐7,13 ⋅ 𝑃𝑀13)

= 𝐹8 ⋅ (𝑐8,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐8,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐8,3 ⋅ 𝑃𝑀3

+ 𝑐8,4 ⋅ 𝑃𝑀4 + 𝑐8,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐8,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐8,13
⋅ 𝑃𝑀13) 

(67) 

(𝐹6 ⋅ 𝑐6,1 + 𝐹7 ⋅ 𝑐7,1) ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (68) 

(𝐹6 ⋅ 𝑐6,2 + 𝐹7 ⋅ 𝑐7,2) ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (69) 

(𝐹6 ⋅ 𝑐6,3 + 𝐹7 ⋅ 𝑐7,3) ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (70) 

𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,4 ⋅ 𝑃𝑀4 (71) 

𝐹7 ⋅ 𝑐7,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (72) 

𝐹7 ⋅ 𝑐7,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (73) 

𝐹7 ⋅ 𝑐7,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (74) 

Clarificador 𝐹8 ⋅ (𝑐8,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐8,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐8,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐8,4 ⋅ 𝑃𝑀4 + 𝑐8,9
⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐8,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐8,13 ⋅ 𝑃𝑀13)

= 𝐹9 ⋅ (𝑐9,4 ⋅ 𝑃𝑀4 + 𝑐9,10 ⋅ 𝑃𝑀10) + 𝐹10 ⋅ (𝑐10,1
⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐10,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐10,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐10,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐10,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(75) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (76) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (77) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (78) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = 𝐹9 ⋅ 𝑐9,4 ⋅ 𝑃𝑀4 (79) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (80) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹9 ⋅ 𝑐9,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (81) 

𝐹8 ⋅ 𝑐8,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (82) 

Apagador de 
cal 

𝐹10 ⋅ (𝑐10,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐10,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐10,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐10,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝐶10,13 ⋅ 𝑃𝑀13) + 𝐹11
⋅ (𝑐11,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐11,11 ⋅ 𝑃𝑀11) + 𝐹26 ⋅ 𝑐26,11
⋅ 𝑃𝑀11
= 𝐹12 ⋅ (𝑐12,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐12,11 ⋅ 𝑃𝑀11) + 𝐹13
⋅ (𝑐13,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐13,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐13,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐13,9
⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐13,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐13,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐13,13
⋅ 𝑃𝑀13) 

(83) 

𝐹10 ⋅ 𝑐10,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (84) 

𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀2 (85) 

𝐹10 ⋅ 𝑐10,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (86) 

𝐹10 ⋅ 𝑐10,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹13 ⋅ 𝑐13,9 + 𝑟2 ⋅ 𝑉2) ⋅ 𝑃𝑀9 (87) 

(𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 + 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀10
= (𝐹12 ⋅ 𝑐12,10 + 𝐹13 ⋅ 𝑐13,10) ⋅ 𝑃𝑀10 

(88) 

(𝐹11 ⋅ 𝑐11,11 + 𝐹26 ⋅ 𝑐26,11) ⋅ 𝑃𝑀11
= (𝐹12 ⋅ 𝑐12,11 + 𝑟2 ⋅ 𝑉2) ⋅ 𝑃𝑀11 

(89) 
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Apagador de 
cal 

(𝑟2 ⋅ 𝑉2) ⋅ 𝑃𝑀12 = (𝐹13 ⋅ 𝑐13,12 + 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀12 (90) 

(𝐹10 ⋅ 𝑐10,13 + 2 ⋅ 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (91) 

𝑟2 = 𝑟3 (92) 

𝑟3 = 𝑘3,1 ⋅ 𝑐13,2 − 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13 (93) 

Caustificador
es 

𝐹13 ⋅ (𝑐13,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐13,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐13,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐13,9 ⋅ 𝑃𝑀9 +
𝑐13,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐13,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐13,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹14 ⋅ (𝑐14,1 ⋅
𝑃𝑀1 + 𝑐14,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐14,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐14,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐14,10 ⋅

𝑃𝑀10 + 𝑐14,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐14,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(94) 

𝐹13 ⋅ 𝑐13,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (95) 

𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹14 ⋅ 𝑐14,2 + 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀2 (96) 

𝐹13 ⋅ 𝑐13,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (97) 

𝐹13 ⋅ 𝑐13,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (98) 

(𝐹13 ⋅ 𝑐13,10 + 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (99) 

𝐹13 ⋅ 𝑐13,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = (𝐹14 ⋅ 𝑐14,12 + 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀12 (100) 

(𝐹13 ⋅ 𝑐13,13 + 2 ⋅ 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (101) 

𝑟4 = 𝑘4,1 ⋅ 𝑐14,2 − 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13 (102) 

Filtros 
presurizados  
1 y 2 

𝐹14 ⋅ (𝑐14,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐14,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐14,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐14,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐14,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐14,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐14,13 ⋅ 𝑃𝑀13)

= 𝐹15
⋅ (𝑐15,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐15,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐15,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐15,9
⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐15,13 ⋅ 𝑃𝑀13) + 𝐹16
⋅ (𝑐16,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐16,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐16,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐16,9
⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐16,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐16,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐16,13
⋅ 𝑃𝑀13) 

(103) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,1 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,1) ⋅ 𝑃𝑀1 (104) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,2 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,2) ⋅ 𝑃𝑀2 (105) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,3 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,3) ⋅ 𝑃𝑀3 (106) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,9 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,9) ⋅ 𝑃𝑀9 (107) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹16 ⋅ 𝑐16,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (108) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹16 ⋅ 𝑐16,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (109) 

𝐹14 ⋅ 𝑐14,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,13 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,13) ⋅ 𝑃𝑀13 (110) 

Tanque de 
lodos 
intermedios 

𝐹16 ⋅ (𝑐16,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐16,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐16,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐16,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐16,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐16,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐16,13 ⋅ 𝑃𝑀13)
+ 𝐹17 ⋅ 𝑐17,9 ⋅ 𝑃𝑀9

= 𝐹18 ⋅ (𝑐18,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐18,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐18,3 ⋅ 𝑃𝑀3

+ 𝑐18,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐18,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐18,12 ⋅ 𝑃𝑀12
+ 𝑐18,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(111) 

𝐹16 ⋅ 𝑐16,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (112) 

𝐹16 ⋅ 𝑐16,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (113) 

𝐹16 ⋅ 𝑐16,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (114) 

(𝐹16 ⋅ 𝑐16,9 + 𝐹17 ⋅ 𝑐17,9) ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (115) 
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Tanque de 
lodos 
intermedios 

𝐹16 ⋅ 𝑐16,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (116) 

𝐹16 ⋅ 𝑐16,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (117) 

𝐹16 ⋅ 𝑐16,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (118) 

Filtro 
presurizado 
licor blanco 
débil 

𝐹18 ⋅ (𝑐18,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐18,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐18,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐18,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐18,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐18,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐18,13 ⋅ 𝑃𝑀13)
=  𝐹7 ⋅ (𝑐7,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐7,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐7,3 ⋅ 𝑃𝑀3

+ 𝑐7,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐7,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐7,13 ⋅ 𝑃𝑀13)
+ 𝐹19 ⋅ (𝑐19,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐19,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐19,3 ⋅ 𝑃𝑀3

+ 𝑐19,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐19,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐19,12 ⋅ 𝑃𝑀12
+ 𝑐19,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(119) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,1 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,1) ⋅ 𝑃𝑀1 (120) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,2 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,2) ⋅ 𝑃𝑀2 (121) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,3 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,3) ⋅ 𝑃𝑀3 (122) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,9 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,9) ⋅ 𝑃𝑀9 (123) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,10 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,10) ⋅ 𝑃𝑀10 (124) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹19 ⋅ 𝑐19,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (125) 

𝐹18 ⋅ 𝑐18,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,13 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,13) ⋅ 𝑃𝑀13 (126) 

Filtro de 
lodos 

𝐹19 ⋅ (𝑐19,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐19,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐19,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐19,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐19,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐19,12 ⋅ 𝑃𝑀12 + 𝑐19,13 ⋅ 𝑃𝑀13)
+ 𝐹20 ⋅ 𝑐20,9 ⋅ 𝑃𝑀9

= 𝐹21 ⋅ (𝑐21,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐21,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐21,3 ⋅ 𝑃𝑀3

+ 𝑐21,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐21,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐21,12 ⋅ 𝑃𝑀12
+ 𝑐21,13 ⋅ 𝑃𝑀13) + 𝐹22 ⋅ (𝑐22,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐22,2
⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐22,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐22,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐22,10
⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐22,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(127) 

𝐹19 ⋅ 𝑐19,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,1 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,1) ⋅ 𝑃𝑀1 (128) 

𝐹19 ⋅ 𝑐19,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,2 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,2) ⋅ 𝑃𝑀2 (129) 

𝐹19 ⋅ 𝑐19,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,3 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,3) ⋅ 𝑃𝑀3 (130) 

(𝐹19 ⋅ 𝑐19,9 + 𝐹20 ⋅ 𝑐20,9) ⋅ 𝑃𝑀9

= (𝐹21 ⋅ 𝑐21,9 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,9) ⋅ 𝑃𝑀9 

(131) 

𝐹19 ⋅ 𝑐19,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,10 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,10) ⋅ 𝑃𝑀10 (132) 

𝐹19 ⋅ 𝑐19,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹21 ⋅ 𝑐21,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (133) 

𝐹19 ⋅ 𝑐19,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,13 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,13) ⋅ 𝑃𝑀13 (134) 

Horno de cal 𝐹22 ⋅ (𝑐22,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐22,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐22,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐22,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐22,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐22,13 ⋅ 𝑃𝑀13) + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10
⋅ 𝑃𝑀10
= 𝐹11 ⋅ (𝑐11,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐11,11 ⋅ 𝑃𝑀11) + 𝐹23
⋅ (𝑐23,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐23,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐23,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐23,6
⋅ 𝑃𝑀6 + 𝑐23,9 ⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐23,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(135) 

𝐹22 ⋅ 𝑐22,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (136) 

𝐹22 ⋅ 𝑐22,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (137) 
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 Tabla 17 (continuación)  

Horno de cal 𝐹22 ⋅ 𝑐22,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (138) 

∫ 𝑟5𝑑𝑉

𝑉5

0

⋅ 𝑃𝑀6 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,6 ⋅ 𝑃𝑀6 

(139) 

𝐹22 ⋅ 𝑐22,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (140) 

(𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ 𝑃𝑀10

= (𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 +∫ 𝑟5𝑑𝑉

𝑉5

0

) ⋅ 𝑃𝑀10 

(141) 

∫ 𝑟5𝑑𝑉

𝑉5

0

⋅ 𝑃𝑀11 = 𝐹11 ⋅ 𝑐11,11 ⋅ 𝑃𝑀11 

(142) 

𝐹22 ⋅ 𝑐22,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (143) 

∫ 𝑟5 𝑑𝑉

𝑉5

0

= (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ (1 − 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
) 

(144) 

Tanque licor 
blanco 

𝐹15 ⋅ (𝑐15,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐15,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐15,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐15,9 ⋅ 𝑃𝑀9

+ 𝑐15,13 ⋅ 𝑃𝑀13) + 𝐹28 ⋅ 𝑐28,13 ⋅ 𝑃𝑀13
= 𝐹24
⋅ (𝑐24,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐24,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐24,3 ⋅ 𝑃𝑀3 + 𝑐24,9
⋅ 𝑃𝑀9 + 𝑐24,13 ⋅ 𝑃𝑀13) 

(145) 

𝐹15 ⋅ 𝑐15,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (146) 

𝐹15 ⋅ 𝑐15,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (147) 

𝐹15 ⋅ 𝑐15,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (148) 

𝐹15 ⋅ 𝑐15,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (149) 

(𝐹15 ⋅ 𝑐15,13 + 𝐹28 ⋅ 𝑐28,13) ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (150) 
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Tabla 18: Constantes presentes en las ecuaciones del modelo de generación de dregs y grits.16 

Constante Valor Unidad Constante Valor Unidad 

𝑷𝑴𝟏 78 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑷𝑴𝟏𝟑 40 

𝑔

𝑚𝑜𝑙
 

𝑷𝑴𝟐 106 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑘1,1 4,18 

1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑷𝑴𝟑 142 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑘3,1 0,623 

1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑷𝑴𝟒 12 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑘3,2 0,023 

1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑷𝑴𝟓 28 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑘4,1 2,0 ⋅ 10−6 

1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑷𝑴𝟔 44 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑘4,2 8,4 ⋅ 10−8 

1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑷𝑴𝟕 28 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑘5,1 0,038 

1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑷𝑴𝟖 32 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑉1 # 𝑙 

𝑷𝑴𝟗 18 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑉2 # 𝑙 

𝑷𝑴𝟏𝟎 100 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑉3 # 𝑙 

𝑷𝑴𝟏𝟏 56 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑉4 # 𝑙 

𝑷𝑴𝟏𝟐 74 
𝑔

𝑚𝑜𝑙
 𝑉5 # 𝑙 

 

2.4.2 Estimación de los flujos actuales utilizando el modelo  

A partir de la estimación de dregs y grits, el diagrama de flujos planteado y los balances 

de masa, se determinan los flujos del proceso durante el año 2016, tal como se resume 

en la Tabla 19: 

  

                                                            
16 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Tabla 19: Valores de los flujos involucrados en el ciclo de recuperación del licor el año 2016.17 

Flujo Valor 

[
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] 

Flujo Valor 

[
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] 

𝑭𝟏 # 𝑭𝟏𝟓 # 

𝑭𝟐 # 𝑭𝟏𝟔 # 

𝑭𝟑 # 𝑭𝟏𝟕 # 

𝑭𝟒 # 𝑭𝟏𝟖 # 

𝑭𝟓 # 𝑭𝟏𝟗 # 

𝑭𝟔 # 𝑭𝟐𝟎 # 

𝑭𝟕 # 𝑭𝟐𝟏 # 

𝑭𝟖 # 𝑭𝟐𝟐 # 

𝑭𝟗 # 𝑭𝟐𝟑 # 

𝑭𝟏𝟎 # 𝑭𝟐𝟒 # 

𝑭𝟏𝟏 # 𝑭𝟐𝟓 # 

𝑭𝟏𝟐 # 𝑭𝟐𝟔 # 

𝑭𝟏𝟑 # 𝑭𝟐𝟕 # 

𝑭𝟏𝟒 # 𝑭𝟐𝟖 # 

 

Los flujos 𝐹4, 𝐹5 y 𝐹23 corresponden a flujos gaseosos, los que presentan una baja 

densidad, provocando que el flujo volumétrico muestre una gran magnitud respecto a los 

otros flujos involucrados en el proceso. 

Estos valores serán tomados como línea base en la evaluación de cambios. La reducción 

de la generación de dregs y grits será medida en términos relativos a estos flujos base. 

  

                                                            
17 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Capítulo 3 

3 Problema de optimización para la minimización del 

flujo de residuos  
El capítulo anterior ha permitido conocer las ecuaciones involucradas en la generación 

de dregs y grits, la relación entre ellas y la producción actual de estos residuos. Estas 

estimaciones permitirán abordar la siguiente pregunta: ¿Es posible disminuir la 

generación de D&G manteniendo la producción actual de licor blanco? 

El objetivo de este capítulo es responder la pregunta anterior, determinando una 

combinación óptima de flujos y concentraciones para el proceso. Para ello, se 

incorporarán restricciones asociadas a los balances de masa y producción actual de licor 

blanco, mencionados en el capítulo anterior. Además, existirán otras restricciones en el 

problema, asociadas a la calidad del producto, factibilidad de operación, entre otras. 

Con este propósito, se estructurará formalmente el problema de optimización, se 

resolverá y se compararán los resultados obtenidos respecto a la situación actual. Con 

ello, se podrán plantear modificaciones en la planta estudiada y se entregarán 

recomendaciones sobre las consideraciones necesarias para una eventual 

implementación de la propuesta.  

3.1 Estructura del problema 

El objetivo del problema es determinar los flujos y concentraciones óptimos de la línea de 

recuperación de licor en el proceso de producción de celulosa en la planta estudiada que 

permitan minimizar la generación de dregs y grits. Este resultado está condicionado por 

restricciones propias de la planta y por aquellas que se encuentran en los procesos kraft 

de celulosa en general. En particular, se destaca que las variables de decisión 

corresponden a variables operacionales del proceso ya instalado, haciendo posible la 

modificación de flujos y concentraciones al interior de conexiones ya existentes entre 

equipos, descartando en la propuesta de este problema una modificación en el layout de 

la planta mediante nuevas conexiones. 

El problema se plantea definiendo los conjuntos, parámetros involucrados, variables18 y 

restricciones existentes, junto a la función objetivo correspondiente, según se observa a 

continuación: 

  

                                                            
18 Como se mencionó en el capítulo anterior, existen flujos que son dependientes de otros, por lo que 
algunos de ellos son variables de decisión en la realidad, mientras que otros son consecuencia de los 
primeros. Para el problema de optimización se definieron todos los flujos como variables y las dependencias 
quedan expresadas en las restricciones. 
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3.1.1 Conjuntos 

 𝐼 = (1,… , 𝑖, … ,28): Conjunto de líneas del proceso. 𝐼 = 𝐼𝑖𝑛𝑡 ∪ 𝐼𝑒𝑥𝑡 

 𝐼𝑖𝑛𝑡 ⊂ 𝐼 = (1, … , 𝑖, … ,24): Conjunto de las líneas internas del proceso que 

comunican operaciones unitarias. 

 𝐼𝑒𝑥𝑡 ⊂ 𝐼 = (25,… , 𝑖, … ,28): Conjunto de las líneas de alimentación que comunican 

el proceso con otras operaciones externas. 

 𝐽 = (1,… , 𝑗, … ,13) es el conjunto de especies. 

 𝐿 = (1,… , 𝑙, … ,5) es el conjunto de reacciones. 

3.1.2 Parámetros 

A continuación, se listan los parámetros del problema de optimización y sus valores se 

detallan en el Anexo E. 

3.1.2.1 Propiedades 

 𝑃𝑀𝑗  es la masa molar de la especie 𝑗 ∈ 𝐽. 

3.1.2.2 Parámetros operacionales 

 𝑐𝑖,𝑗
𝑒𝑥𝑡 es la concentración de la especie 𝑗 ∈ 𝐽. en el flujo de la línea 𝑖 ∈ 𝐼𝑒𝑥𝑡. 

 𝐹𝑖
𝑚á𝑥 es el valor máximo permitido del flujo volumétrico en la línea 𝑖 ∈ 𝐼.  

 𝐹1
0 es el valor del flujo volumétrico en la línea 1.  

 𝐹24
𝑚í𝑛 es el flujo volumétrico mínimo de licor blanco a producir. 

 𝑆𝑖 es la fracción de masa seca de la línea 𝑖 ∈ 𝐼. 

 𝑋1,𝑗 es la fracción másica de la especie 𝑗 ∈ 𝐽 en el flujo de la línea 1. 

3.1.2.3 Calidad del licor 

 𝐶𝑖,𝑗
𝑚í𝑛, 𝐶𝑖,𝑗

𝑚á𝑥 son los límites de la concentración másica de la especie 𝑗 ∈ 𝐽 en el flujo 

𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝐴𝑇𝑇𝑖
𝑚í𝑛, 𝐴𝑇𝑇𝑖

𝑚á𝑥 son los límites del 𝐴𝑇𝑇 del flujo 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝐴𝐸𝑖
𝑚í𝑛, 𝐴𝐸𝑖

𝑚á𝑥 son los límites del 𝐴𝐸 del flujo 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖
𝑚í𝑛, 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖

𝑚á𝑥 son los límites de la causticidad del flujo 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝑆𝑢𝑙𝑓𝑖
𝑚í𝑛, 𝑆𝑢𝑙𝑓𝑖

𝑚á𝑥 son los límites de la sulfidez del flujo 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

3.1.2.4 Reacciones 

 𝑘𝑙
1 es la constante cinética de la reacción directa 𝑙 ∈ 𝐿. 

 𝑘𝑙
2 es la constante cinética de la reacción reversa 𝑙 ∈ 𝐿. 

 𝑉𝑙 es el volumen donde ocurre la reacción 𝑙 ∈ 𝐿. Es importante recordar que una 

reacción que ocurra en equipos distintos se tratará como reacciones diferentes. 

 𝛾𝑗,𝑙: Moles de la especie 𝑗 que se requieren o forman estequiométricamente por 

cada mol de la especie limitante de la reacción 𝑙. 
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3.1.3 Variables 

 𝐹𝑖: Flujo volumétrico de la línea 𝑖 ∈ 𝐼. 

 𝑐𝑖,𝑗 es la concentración molar de la especie 𝑗 ∈ 𝐽 en la línea 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡 

 𝐴𝑇𝑇𝑖 es el álcali total tratable de la línea 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝐴𝐸𝑖 es el álcali efectivo de la línea 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖 es la causticidad de la línea 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

 𝑆𝑢𝑙𝑓𝑖 es la sulfidez de la línea 𝑖 ∈ 𝐼𝑖𝑛𝑡. 

3.1.4 Restricciones 

3.1.4.1 Balances de masa 

Las ecuaciones que se presentan a continuación corresponden a las versiones generales 

de los balances de masa. Las ecuaciones específicas por emplear en el problema de 

optimización se encuentran en la sección 2.4.1 del capítulo anterior, correspondiente al 

modelo de generación de dregs y grits. 

 Por equipo: 

En cada equipo del proceso debe cumplirse que el flujo másico total que ingresa es igual 

al de salida, considerando que no existe acumulación. Lo anterior se expresa según: 

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

∀𝑖,𝑚 ∈ 𝐼 ∧  𝑗, 𝑛 ∈ 𝐽 

(151) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran 

en ellos se especifican en el Anexo C. 

 Por especies: 

En la mismo Anexo es posible observar los balances por especies, donde se tienen 

expresiones similares a las de los balances de masa de cada equipo, excepto en los 

casos en que existen reacciones. Las especies involucradas pueden ser consumidas o 

generadas y las restricciones a emplear serán las observadas en las ecuaciones (152) y 

(153), respectivamente. 
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o Si la reacción ocurre en un reactor tipo CSTR: 

 

(

 
 
 
 

∑ 𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗
𝑖∈𝐼

𝑖: línea que
ingresa 
al equipo

+∑𝑟𝑙 ⋅ 𝛾𝑗,𝑙 ⋅ 𝑉𝑙
𝑙∈𝐿

)

 
 
 
 

⋅ 𝑃𝑀𝑗 = ∑ 𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑚∈𝐼

𝑚: línea que
sale del
equipo

   

∀𝑖,𝑚 ∈ 𝐼 ∧  𝑗 ∈ 𝐽 ∧ 𝑙 ∈ 𝐿\{5} 

(152) 

o Si la reacción ocurre en el horno de cal (reactor tipo PFR): 

 

(

 
 
 
 

∑ 𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗
𝑖∈𝐼

𝑖: línea que
ingresa 
al equipo

+∑ ∫ 𝑟𝑙 ⋅ 𝛾𝑗,𝑙𝑑𝑉𝑙

𝑉𝑙𝑓𝑖𝑛𝑎𝑙

𝑉𝑙𝑖𝑛𝑖𝑐𝑖𝑎𝑙
𝑙∈𝐿

)

 
 
 
 

⋅ 𝑃𝑀𝑗 = ∑ 𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑚∈𝐼

𝑚: línea que
sale del
equipo

 

𝑖, 𝑚 ∈ 𝐼 ∧  𝑗 ∈ 𝐽 ∧ 𝑙 = 5 

(153) 

Dada la estructura de la ecuación (153), que presenta un término integral, no es posible 

ingresar directamente esta ecuación al software de optimización GAMS. Por esta razón, 

se reemplaza la expresión integral según lo señalado en la (154), que corresponde al 

cálculo del valor integral, realizado en el capítulo anterior, a partir de los balances de 

masa en el horno de cal.  

 ∫ 𝑟5 𝑑𝑉

𝑉5

0

= (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ (1 − 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
) (154) 

3.1.4.2 Calidad del licor 

Para asegurar que el flujo de licor blanco cumpla con los requerimientos del proceso, se 

consideran las concentraciones mínimas y máximas de 𝑁𝑎𝑂𝐻, álcali total tratable y álcali 

efectivo, definidas por la planta estudiada. Además, algunos equipos involucrados en el 

proceso requieren que las concentraciones del licor que ingresa o que sale de ellos se 

encuentren dentro un determinado rango de operación, debiendo cumplir lo siguiente:  

 Concentración másica: 

Debido a requerimientos en los equipos y en el producto final, se establece una cota 

mínima y máxima para la concentración másica para las especies en los flujos del 

proceso. 
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 𝐶𝑖,𝑗
𝑚í𝑛 ≤ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗 ≤ 𝐶𝑖,𝑗

𝑚á𝑥      𝑖 ∈ 𝐼 ∧  𝑗 ∈ 𝐽  (155) 

 Fracción másica inicial seca, es decir, sin considerar agua (caso base): 

El licor negro que ingresa al proceso estudiado proviene de los evaporadores, donde se 

ha alcanzado una fracción específica de agua. De esta forma, se establece como 

condición de ingreso que la fracción másica de las demás especies en el flujo 𝐹1 
corresponde a la fracción másica seca: 

 
𝑐1,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
∑ 𝑐1,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗𝑗

= 𝑋1,𝑖      𝑗 = {1,2,3} ∈ 𝐽  (156) 

 Álcali total tratable: 

La suma de las concentraciones de sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆), carbonato de sodio (𝑁𝑎2𝐶𝑂3) 

e hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) debe encontrarse dentro de un rango específico de 

operación. 

 𝐴𝑇𝑇𝑖
𝑚í𝑛 ≤ 𝑐𝑖,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐𝑖,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13 ≤ 𝐴𝑇𝑇𝑖

𝑚á𝑥     𝑖 ∈ 𝐼 (157) 

 Álcali efectivo: 

La suma entre la concentración de hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) y un medio de la concentración de 

sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆) debe estar en el rango de operación requerido. 

 𝐴𝐸𝑖
𝑚í𝑛 ≤

1

2
⋅ 𝑐𝑖,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13 ≤ 𝐴𝐸𝑖

𝑚á𝑥          𝑖 ∈ 𝐼 (158) 

 Causticidad: 

La razón entre la concentración de hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) y la concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 junto 

a carbonato de sodio (𝑁𝑎2𝐶𝑂3) debe estar en el rango de operación requerido. 

 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖
𝑚í𝑛 ≤

𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13
𝑐𝑖,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13

≤ 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖
𝑚á𝑥         𝑖 ∈ 𝐼 (159) 

 Sulfidez: 

La razón entre la concentración de sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆) y la concentración total de hidróxido 

de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) y sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆) debe encontrarse dentro del rango de operación. 

 𝑆𝑢𝑙𝑓𝑖
𝑚í𝑛 ≤

𝑐𝑖,1 ⋅ 𝑃𝑀1
𝑐𝑖,1 ⋅ 𝑃𝑀1 + 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13

≤ 𝑆𝑢𝑙𝑓𝑖
𝑚á𝑥        𝑖 ∈ 𝐼 (160) 

Los equipos que deben cumplir con estas restricciones son el tanque disolvedor (𝐹8), el 

apagador de cal (𝐹10 y 𝐹13) y el tanque disolvedor (𝐹24), según se observa en el Anexo E. 
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3.1.4.3 Operacionales 

 Flujo mínimo de LB: 

Una alternativa para no generar residuos es no producir licor blanco. Sin embargo, debido 
a la importancia de este licor en el proceso, se descarta esta opción. En particular, se 

plantea que el flujo de licor blanco (𝐹24) debe ser mayor o igual al flujo promedio del año 
2016. 

 𝐹24 ≥ 𝐹24
𝑚í𝑛 (161) 

 Capacidad de flujos 

Considerando que los flujos conectan dos equipos, se debe respetar la capacidad 

máxima de cada equipo, y cada línea está acotada por el equipo más restrictivo que 

conecte, estando definidas por diseño estas capacidades. 

A partir de lo anterior, se debe cumplir lo siguiente para los flujos que están asociados a 

equipos cuya capacidad se encuentra informada: 

 𝐹𝑖 ≤ 𝐹𝑖
𝑚á𝑥     𝑖 = {2,3,4,5,7,8,18,19,24} ∈ 𝐼 (162) 

Flujos máximos históricos: 

Considerando la necesidad de restringir el valor de los flujos del proceso a aquellos que 

sean operacionalmente factibles, se opta por acotar los valores de aquellos que no tienen 

su capacidad informada, a través del valor máximo registrado en el promedio mensual 

del año 2016. Entonces, se debe cumplir lo siguiente para los flujos 𝐹: 

 𝐹𝑖 ≤ 𝐹𝑖
𝑚á𝑥     𝑖 = {6,10,11,13,14,15,16,17,20,21,22,23,25,26,27,28} ∈ 𝐼 (163) 

Para esta restricción se utilizan los valores promedio mensuales debido a que para 

algunos flujos del proceso no existe información más detallada, ya sea por la registrada 

directamente o las estimaciones realizadas.  

Por otro lado, los flujos 𝐹9 y 𝐹12 no tendrán un valor máximo, dado que corresponden a 

los flujos de dregs y grits que se desean minimizar, mientras que el flujo 𝐹1 corresponde 

al caso base, cuyo valor está definido de la siguiente manera: 

 𝐹1 = 𝐹1
0     𝑖 = {1} ∈ 𝐼 (164) 

 Fracción de masa seca 

Existen equipos que operan hasta lograr una fracción de masa seca específica, 

provocando que las concentraciones de las especies involucradas y el agua en particular 

se relacionen de la siguiente manera: 
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𝑐𝑖,9 ⋅ 𝑃𝑀9

∑ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗𝑖
𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

= 1 − 𝑆𝑖     𝑖 = {1,15} ∈ 𝐼 ∧  𝑗 ∈ 𝐽  

(165) 

3.1.4.4 Concentración de flujos externos 

Se asume que los flujos de alimentación externa (𝐹25, 𝐹26, 𝐹27 y 𝐹28) poseen únicamente 

una especie, y por esta razón la concentración de tales especies es fija, quedando 

definida por las siguientes expresiones: 

 𝑐25,3 = 𝑐𝑁𝑎2𝑆𝑂4ext (166) 

 𝑐26,11 = 𝑐𝐶𝑎𝑂ext  (167) 

 𝑐27,10 = 𝑐𝐶𝑎𝐶𝑂3ext  (168) 

 𝑐28,13 = 𝑐𝑁𝑎𝑂𝐻ext  (169) 

3.1.4.5 Velocidad de reacción 

 𝑟2 + 𝜖 = 𝑟3 (170) 

Para el problema de optimización, se considera que la velocidad de la reacción 2 es 

levemente superior a la de la reacción 3, considerando que se requiere que ocurra la 2 

para que pueda efectuarse la otra. 

En la realidad, se considera que 𝑟2 es igual a 𝑟3, dado que ambas ocurren en simultáneo. 

Sin embargo, en este caso se utiliza una diferencia 𝜖 que permite que no se obtenga la 

solución 𝑟2 = 𝑟3 = 0, con la que no ocurrirían las reacciones. 

3.1.5 Función objetivo 

La función objetivo a minimizar en el problema planteado es el flujo de 𝐶 de los dregs y 

el 𝐶𝑎𝑂 y 𝐶𝑎𝐶𝑂3 que componen los grits, representándose mediante la siguiente 
expresión: 

 𝐹. 𝑂. = 𝐹12 ⋅ (𝑐12,10 ⋅ 𝑃𝑀10 + 𝑐12,11 ⋅ 𝑃𝑀11) + 𝐹9 ⋅ (𝑐9,4 ⋅ 𝑃𝑀4) 
(171) 

Considerando la estructura del problema de optimización planteado, se observa que 

existen restricciones no lineales y que la función objetivo también lo es, provocando que 

el problema sea no lineal. Además, el problema es no convexo debido a que pueden 

presentarse óptimos locales que presenten valores distintos al óptimo global, que es el 

deseado en el problema. 
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3.2 Resultados del modelo 

El problema de optimización se implementa en el software GAMS, utilizando el solver 
BARON, ya que se realizará una búsqueda del mínimo global en un problema no lineal.  

Utilizando las restricciones anteriormente expuestas, se obtuvieron valores con 
concentraciones con un alto valor, ya que no se encontraban acotadas. Para obtener una 
solución más cercana a la realidad, se consideró que la concentración másica de agua 

en los distintos flujos no puede ser superior a 1000 [
𝑔

𝑙
], que corresponde a la densidad 

del agua, tal como se observa en la restricción (172). 

 𝑐𝑖,9 ⋅ 𝑃𝑀9 ≤ 1000     𝑖 ∈ 𝐼  
(172) 

De la expresión anterior, y considerando que 𝑃𝑀9 es igual a 18 [
𝑔

𝑚𝑜𝑙
], se obtiene que la 

concentración molar máxima de agua no puede superar los 60 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] aproximadamente. 

A partir de las restricciones asociadas a la calidad del licor, se han restringido las 
concentraciones más relevantes para el proceso, pero existen otras que no poseen cota, 
tal como se mencionó anteriormente. Es por ello que se propone imponer que las 
concentraciones de las especies no supere la misma cota impuesta para el agua, es decir, 

60 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
], resumiéndose en la ecuación (173). 

 𝑐𝑖,𝑗 ≤ 60     𝑖 ∈ 𝐼 ∧  𝑗 ∈ 𝐽   (173) 

Podrían existir otras alternativas más realistas, como podría ser incluir la solubilidad como 
restricción. Esta restricción podría variar según cada especie en cada flujo, teniendo 
presente que podrían existir variaciones de temperatura entre un flujo y otro, modificando 
el valor de la solubilidad. 

Como se desconoce el valor de la temperatura en todos los flujos, junto con buscar 
simplificar el planteamiento del problema de optimización, se opta por la inclusión de la 
restricción (173), sabiendo que podrían haber opciones más cercanas a la realidad. Es 
importante mencionar también que existen flujos de lodos, para los que no se debería 
incluir la solubilidad como restricción, ya que en ellos se puede superar aquel valor. 

La incorporación de las restricciones (172) y (173) permitió obtener los siguientes 
resultados: 

Función objetivo19 

𝐹. 𝑂. = # [
𝑡𝑜𝑛

𝑚𝑒𝑠
] 

Donde el 100% corresponde a dregs, por lo que no se estarían generando grits. 

                                                            
19 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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En la Tabla 20, se observan las combinaciones de flujos y concentraciones que permiten 

disminuir la generación de dregs y grits. 

Tabla 20: Flujos y concentraciones en el escenario óptimo.20 

Flujo Valor 

[
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] 

Concentración 
por especie 

Valor 

[
𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

𝑭𝟏 # 𝑐1,1 1,5 

𝑐1,2 2,2 

𝑐1,3 0,6 

𝑐1,4 9,0 

𝑐1,9 8,5 

𝑭𝟐 # 𝑐2,3 30,8 

𝑭𝟑 # 𝑐3,1 5,3 

𝑐3,2 7,3 

𝑐3,3 28,9 

𝑐3,4 30,6 

𝑐3,9 28,8 

𝑭𝟒 # 𝑐4,7 18,9 

𝑐4,8 21,1 

𝑭𝟓 # 𝑐5,5 11,1 

𝑐5,6 5,6 

𝑐5,7 36,4 

𝑐5,8 35,0 

𝑐5,9 15,7 

𝑭𝟔 # 𝑐6,1 60,0 

𝑐6,2 42,6 

𝑐6,3 0,3 

𝑐6,4 0,9 

𝑭𝟕 # 𝑐7,1 0,1 

𝑐7,2 0,0 

𝑐7,3 7,1 

𝑐7,9 30,3 

𝑐7,10 0,1 

𝑐7,13 0,6 

𝑭𝟖 # 𝑐8,1 1,3 

𝑐8,2 0,9 

𝑐8,3 5,0 

𝑐8,4 0,0 

𝑐8,9 21,4 

𝑐8,10 0,1 

𝑐8,13 0,4 

    

                                                            
20 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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Tabla 20 (continuación) 

𝑭𝟗 # 𝑐9,4 6,0 

𝑐9,10 28,2 

𝑭𝟏𝟎 # 𝑐10,1 1,3 

𝑐10,2 0,9 

𝑐10,3 5,0 

𝑐10,9 21,4 

𝑐10,13 0,4 

𝑭𝟏𝟏 # 𝑐11,10 0 

𝑐11,11 46,9 

𝑭𝟏𝟐 # 𝑐12,10 0 

𝑐12,11 0 

𝑭𝟏𝟑 # 𝑐13,1 1,2 

𝑐13,2 0,2 

𝑐13,3 4,6 

𝑐13,9 18,8 

𝑐13,10 0,7 

𝑐13,12 0,0 

𝑐13,13 1,7 

𝑭𝟏𝟒 # 𝑐14,1 3,0 

𝑐14,2 0,4 

𝑐14,3 11,1 

𝑐14,9 45,7 

𝑐14,10 1,6 

𝑐14,12 0,0 

𝑐14,13 4,2 

𝑭𝟏𝟓 # 𝑐15,1 1,2 

𝑐15,2 0,3 

𝑐15,3 0,0 

𝑐15,9 41,4 

𝑐15,13 1,5 

𝑭𝟏𝟔 # 𝑐16,1 7,9 

𝑐16,2 0,3 

𝑐16,3 51,5 

𝑐16,9 10,1 

𝑐16,10 7,4 

𝑐16,12 0,0 

𝑐16,13 12,1 

𝑭𝟏𝟕 # 𝑐17,9 41,3 

𝑭𝟏𝟖 # 𝑐18,1 1,5 

𝑐18,2 0,1 

𝑐18,3 10,0 
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Tabla 20 (continuación) 

𝑭𝟏𝟖 # 𝑐18,9 30,0 

𝑐18,10 1,4 

𝑐18,12 0,0 

𝑐18,13 2,3 

𝑭𝟏𝟗 # 𝑐19,1 39,8 

𝑐19,2 1,7 

𝑐19,3 0,3 

𝑐19,9 11,1 

𝑐19,10 34,8 

𝑐19,12 0,1 

𝑐19,13 41,3 

𝑭𝟐𝟎 # 𝑐20,9 4,8 

𝑭𝟐𝟏 # 𝑐21,1 30,0 

𝑐21,2 28,7 

𝑐21,3 23,3 

𝑐21,9 19,3 

𝑐21,10 30,0 

𝑐21,12 26,7 

𝑐21,13 30,0 

𝑭𝟐𝟐 # 𝑐22,1 32,7 

𝑐22,2 1,4 

𝑐22,3 0,2 

𝑐22,9 26,2 

𝑐22,10 28,6 

𝑐22,13 33,9 

𝑭𝟐𝟑 # 𝑐23,1 32,0 

𝑐23,2 1,3 

𝑐23,3 0,2 

𝑐23,6 30,2 

𝑐23,9 25,6 

𝑐23,13 33,1 

𝑭𝟐𝟒 # 𝑐24,1 0,7 

𝑐24,2 0,2 

𝑐24,3 0,0 

𝑐24,9 23,3 

𝑐24,13 2,4 

𝑭𝟐𝟓 # 𝑐25,3 18,7 

𝑭𝟐𝟔 # 𝑐26,11 59,7 

𝑭𝟐𝟕 # 𝑐27,10 27,1 

𝑭𝟐𝟖 # 𝑐28,13 48,4 
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Los valores obtenidos para flujos y concentraciones corresponden a una solución factible 

del problema de optimización, según se reportó luego de la ejecución del programa. De 

esta forma, no se puede asegurar que sea el óptimo global del problema, pero sí es una 

combinación de flujos y concentraciones que permite cumplir con las restricciones 

planteadas. 

Para obtener el mínimo global, se podrían utilizar distintos valores iniciales de las 

variables del problema, aunque la solución obtenida permite disminuir el flujo de dregs y 

grits en un 93%, por lo que permitiría cumplir con el objetivo propuesto por la empresa. 

En particular, la combinación de flujos y concentraciones obtenida sugiere que no existiría 

formación de grits, por lo que la solución se podría considerar subestimada, dado que en 

la Planta podría ocurrir que sí se formen estos residuos con la combinación propuesta, 

debido a las simplificaciones y supuestos adoptados en el modelo de generación de dregs 

y grits. 

Respecto a las restricciones, es posible que exista una solución que genere aún menos 

residuos, debido a los valores máximos que pueden alcanzar los flujos. Los valores 

impuestos como parámetros corresponden a los máximos promedios mensuales de cada 

flujo en el año 2016, no siendo necesariamente el valor máximo que pueden alcanzar. En 

particular, las restricciones de los flujos 𝐹7, 𝐹10 y 𝐹25 se encuentran activas, alcanzando 

el valor máximo permitido.  

Específicamente, el flujo 𝐹7 corresponde al licor blanco débil, que mientras mayor sea su 

valor, mayor es la recuperación de los compuestos de interés del licor, siendo 

conveniente para el proceso. Por otro lado, el flujo 𝐹10 corresponde al licor verde que 

ingresa al apagador de cal, siendo conveniente que presente un mayor valor para obtener 

un mayor flujo másico de 𝑁𝑎𝑂𝐻, compuesto principal del licor blanco. Adicionalmente, el 

flujo 𝐹25 está asociado a la alimentación externa de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4, que podría aportar a la 

disminución de carbono en el flujo de dregs.  

Debido a la información anterior, se recomendaría conocer la capacidad de cada equipo 

y de las tuberías que los conectan, con el fin de emplear otros parámetros que restrinjan 

en menor medida el espacio factible de la solución del problema de optimización. De 

todas formas, el disminuir el flujo máximo impuesto en el problema permitiría asegurar 

que los valores obtenidos como solución se pueden utilizar en la planta estudiada.  

Por otro lado, la inclusión de restricciones asociadas a la concentración másica para tener 

resultados más cercanos a la realidad sugiere la alternativa de incluir las densidades en 

los flujos. Para ello, sería conveniente tener una medición constante de las densidades y 

así incluirlas en las ecuaciones del modelo de generación y de optimización. 

Desde un punto operativo, los valores obtenidos se encuentran dentro de los rangos 

posibles de operación de cada equipo, pero se requiere un estudio en la planta para 

averiguar si es factible ajustar los flujos y concentraciones a los obtenidos con la precisión 

de los valores entregados como resultado. Podría ocurrir que los flujos varíen en la planta, 

sin mantenerse estables en el valor propuesto, variando el flujo de residuos que 

finalmente se generan, pudiendo ser conveniente extender el problema e incluir 
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incertidumbre ligada a variaciones en los flujos y concentraciones, repercutiendo en que 

se genere incertidumbre también en la cinética de las reacciones involucradas. 

Finalmente, se ha logrado determinar una solución factible con la que se disminuye la 

generación de dregs y grits. Sin embargo, ¿han cambiado los flujos en esta situación 

optimizada? ¿cuánto han cambiado? En la siguiente sección se realizará una 

comparación entre la situación actual y la propuesta a partir del problema de optimización. 
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3.3 Comparación situación actual y optimizada 

Empleando los resultados del modelo, se realiza una comparación respecto a los flujos 

actuales de la planta estudiada, tal como se observa en la Tabla 21, donde se han 

destacado aquellos flujos que presentan una variación superior al 50% respecto a la 

situación actual. Los flujos que se presentan como actuales corresponden a los valores 

promedio del año 2016, sin considerar el mes de abril en que la producción fue afectada 

por una parada de planta. 

Tabla 21: Comparación entre los flujos promedio del año 2016 y el escenario óptimo.21 

Flujo Actual 

[
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] 

Optimizado 

[
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] 

Variación 
[%] 

𝑭𝟏 # # 0 

𝑭𝟐 # # 2939 

𝑭𝟑 # # -71 

𝑭𝟒 # # -99 

𝑭𝟓 # # -100 

𝑭𝟔 # # -60 

𝑭𝟕 # # -26 

𝑭𝟖 # # 3 

𝑭𝟗 # # 218 

𝑭𝟏𝟎 # # 3 

𝑭𝟏𝟏 # # 0 

𝑭𝟏𝟐 # # -100 

𝑭𝟏𝟑 # # 4 

𝑭𝟏𝟒 # # -57 

𝑭𝟏𝟓 # # -42 

𝑭𝟏𝟔 # # -43 

𝑭𝟏𝟕 # # -11 

𝑭𝟏𝟖 # # -34 

𝑭𝟏𝟗 # # -87 

𝑭𝟐𝟎 # # -82 

𝑭𝟐𝟏 # # -100 

𝑭𝟐𝟐 # # -92 

𝑭𝟐𝟑 # # -100 

𝑭𝟐𝟒 # # 2 

𝑭𝟐𝟓 # # 26 

𝑭𝟐𝟔 # # 16 

𝑭𝟐𝟕 # # 6 

𝑭𝟐𝟖 # # 214 
 

A partir de la variación porcentual de los flujos anteriores, se observa que aquellos que 

poseen restricciones adicionales a los balances de masa muestran una variación inferior 

                                                            
21 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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que aquellos que se encuentran acotados por menos restricciones. Los flujos con 

grandes variaciones podrían no ser considerados realistas por las diferencias que 

presentan en órdenes de magnitud, como ocurre con el flujo 𝐹2. Es necesario evaluar en 

detalle la factibilidad de esa modificación en el flujo 𝐹12 que es el que presenta un mayor 

cambio. 

Se observa también que la mayoría de los flujos del proceso presentan una disminución 

respecto al valor actual, lo que se considera razonable al estar disminuyendo el flujo de 

residuos y manteniendo la producción. Se considera que las especies y flujos se 

configuran con el propósito de usarse eficientemente, lo que genera que sea necesario 

un menor flujo. Por el contrario, si se buscara maximizar un flujo, se esperaría que los 

demás presentaran variaciones al alza. 

En el capítulo anterior se propuso que se estudiara en mayor detalle lo que ocurre dentro 

de los equipos del proceso. Teniendo presente que la generación del licor blanco y los 

residuos estudiados son más sensibles a determinados flujos, se recomendaría acotar el 

límite de batería para dar una respuesta con mayor precisión. 

La comparación entre la situación actual y la optimizada permite determinar que la 

mayoría de los flujos que corresponden a líneas internas del proceso (𝐹1 a 𝐹24) presentan 

una disminución en sus valores respecto a la situación actual, mientras que los flujos de 

alimentación externa (𝐹25 a 𝐹28) aumentan su valor, lo que sugiere que la recuperación 

de químicos no ha logrado cumplir los requerimientos mínimos del proceso, necesitando 

la incorporación de mayores flujos externas para suplir aquella necesidad. 

Al observar el caso particular del flujo 𝐹28, se destaca que aumentó al disminuir los 

residuos, correspondiendo a 𝑁𝑎𝑂𝐻 externo que se alimenta al proceso cuando el licor 

generado no cumple con las especificaciones para ser usado en el ciclo de la fibra de 

celulosa. De esta forma, el caso extremo podría ser aumentar lo más posible la inclusión 

de 𝑁𝑎𝑂𝐻, para tener que producir menos durante el ciclo de recuperación del licor y así 

generar menos residuos. 

En particular, al resolver el problema de optimización excluyendo el flujo 𝐹28, se vuelve 

infactible. Realizando distintas simulaciones, se determina que el valor mínimo de 𝐹28 con 

el que se puede resolver el problema corresponde a #22 [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
], siendo necesario un 

aumento respecto al flujo del año 2016, lo que podría conllevar mayores costos al tener 

que adquirirlo de forma externa y no producirlo en el proceso.  

Una de las razones por las que el valor del flujo 𝐹28 en el año 2016 no forma parte de la 

región factible en el escenario optimizado puede deberse a los flujos máximos impuestos 

en el problema. En particular, la restricción del flujo 𝐹7 se encuentra activa y con un menor 

valor que en el año 2016, debido a que se privilegió emplear como valor máximo aquel 

señalado por diseño por sobre lo registrado en el año 2016. De esta forma, el flujo que 

ingresa se recircula de 𝑁𝑎𝑂𝐻 resulta inferior y, con ello, se requeriría una mayor 

alimentación externa de ese compuesto. Los flujos 𝐹10 y 𝐹25 también alcanzaron los 

                                                            
22 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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valores máximos permitidos, los cuales si fueran mayores, podría obtenerse un mayor 

flujo de 𝑁𝑎𝑂𝐻 generado en el proceso, requiriéndose una menor alimentación externa. 

Desde un punto de vista económico, se recomienda realizar un análisis con el que se 

pueda determinar si el aumento del flujo 𝐹28 genera un aumento en los costos. La razón 

por la que podría no producir un aumento está relacionada con la disminución de los 

valores de la mayoría de los flujos en el escenario optimizado, razón por la que podría 

ser necesario un menor gasto energético asociado al bombeo de los flujos. 

Adicionalmente, se analiza la posibilidad de requerir un flujo de alimentación externa de 

𝑁𝑎𝑂𝐻 inferior si es que se tuviera un mayor flujo de licor negro en el ciclo de recuperación, 

dado que se tendría una mayor disponibilidad de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 para formar 𝑁𝑎𝑂𝐻. Se evalúa 

el caso en que el flujo 𝐹1 sea un 5% mayor al caso base analizado previamente, 

ocasionado que el flujo 𝐹28 disminuya a #23 [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
], tal como se esperaba. Sin embargo, 

tratar ese mayor flujo de licor negro ocasiona que el flujo de residuos aumente a # [
𝑡𝑜𝑛

𝑚𝑒𝑠
], 

es decir, prácticamente duplicando el flujo de residuos del caso original, por lo que se 

tendría un ahorro en 𝐹28 aunque se afectaría la reducción de residuos, que es el objetivo 

principal de este trabajo. 

Se debe tener presente que no se está efectuando un seguimiento y optimización de 

otros residuos del proceso, los que podrían estar aumentando al disminuir la generación 

de dregs y grits. En particular, podrían existir RILES o lodos que se generen en mayor 

medida, aunque nuevamente la tendencia a la baja de los valores de los flujos podría 

favorecer que se estén disminuyendo también. 

En conclusión, la comparación entre el escenario actual y el optimizado permite 

determinar que la mayoría de los flujos de las líneas internas del proceso disminuyen su 

valor al generar menos residuos, lo que ocasiona que se necesita una alimentación 

externa mayor para cumplir con los requerimientos del proceso. 

  

                                                            
23 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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3.4 Reflexiones finales sobre el problema de optimización 

El problema planteado se estructuró a partir de los balances de masa en los equipos del 

ciclo de recuperación de licor, que generan un problema no lineal, debido a los términos 

bilineales (flujo por concentración) y por el término exponencial presente en los balances 

del horno de cal. La estrategia planteada para resolver este problema corresponde a la 

utilización de un solver global, con el objetivo de obtener el óptimo global del problema. 

La estrategia utilizada podría replicarse en otro problema. En particular, se propone la 

extensión del problema la incorporación de la línea de pulpa en la producción de celulosa 

o utilizar la metodología en otro contexto, adecuando las restricciones a los 

requerimientos de cada proceso en particular. 

Para el problema estudiado en este estudio, la función objetivo planteada corresponde a 

la minimización de la generación de dregs y grits, debido a la necesidad planteada por la 

empresa, con lo que se están omitiendo otros factores, como el aspecto económico. La 

solución obtenida podría ser más o menos costosa, lo que no es posible determinar 

debido a que no está dentro de los alcances del trabajo analizar la factibilidad económica 

de las modificaciones al proceso. Una alternativa al respecto es incluir una restricción 

presupuestaria para las modificaciones planteadas. 

Si el propósito también estuviera relacionado con una disminución en los costos, en vez 

de emplear una restricción presupuestaria se podría cambiar la función objetivo por una 

con enfoque económico, pudiendo disminuir o aumentar los residuos generados, lo que 

no sería responsable ambientalmente. En ese caso, se sugeriría como posible extensión 

del problema la implementación de dos funciones objetivo, una económica y una 

ambiental, para encontrar la combinación óptima de flujos y concentraciones. En ese 

caso, se debiese plantear un problema multiobjetivo. 

Es necesario destacar que los resultados están sujetos a la estructura del modelo de 

generación del capítulo anterior. Si se modificara según las consideraciones planteadas 

en las reflexiones finales de ese capítulo, los resultados del modelo de optimización 

podrían cambiar. 

Finalmente, se considera que el análisis del proceso mediante la optimización permitió 

obtener una solución factible del problema, que hubiese sido más compleja de lograr 

mediante otras herramientas. Por ejemplo, se hubiese requerido una búsqueda por 

inspección, que podría haber sido más lenta y, tal vez, con una solución que genere un 

impacto menor a la obtenida mediante la optimización. Por esta razón, se recomienda 

emplear herramientas de optimización en este tipo de problemas, que involucran 

múltiples equipos, flujos y concentraciones, además de los requerimientos específicos 

del proceso. 
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Capítulo 4 

4 Conclusión 

En este trabajo se implementaron herramientas de optimización matemática en el 
proceso de producción de celulosa para disminuir sus residuos, apoyando la toma de 
decisiones en este contexto.  

La hipótesis de este trabajo planteaba que el proceso actual de celulosa del caso 
estudiado no se encontraba optimizado respecto a la generación de dregs y grits. A partir 
de la investigación e implementación de herramientas de optimización, se concluye que 
la hipótesis es cierta, logrando disminuir el flujo de residuos generados. 

Se logró determinar que el origen de los dregs proviene del carbón que no reacciona en 
la caldera recuperadora, además del carbonato que se encuentra en el flujo del licor 
blanco débil. Por otro lado, los grits se producen a raíz de la reacción incompleta del 
carbonato de calcio en el horno de cal y por la cal viva que no reacciona en el apagador 
de cal. 

Mediante balances de masa y relaciones entre flujos del ciclo de recuperación de licor de 
la planta estudiada, se determinó el valor de los flujos en el año 2016, logrando 
diagnosticar el escenario actual del proceso y su relación con la generación de dregs y 
grits. Se determinó que reacciones en la caldera recuperadora, apagador de cal, 
caustificadores y horno de cal poseen una cinética de primer orden.  

Comparando el modelo planteado y los datos experimentales de los años 2016 y 2017, 
se obtuvieron valores para el error cuadrático medio en su mayoría en el rango 0,60-0,95, 

salvo en la combustión de 𝐶, donde el error fue de 0,52 al compararse el modelo con los 
datos experimentales del 2017. Se establecieron como válidos los ajustes al ser 
considerados como una aproximación de lo que ocurre realmente, aunque no 
representan completamente el comportamiento de los datos experimentales. Estos 
ajustes tienen la posibilidad de ser mejorados considerando otras expresiones cinéticas 
y con mayores datos para poder considerar representativa la muestra de datos 
experimentales. Estos datos deberían ser obtenidos para tiempos de residencia bajos, 
en que no se haya alcanzado aún la conversión estable, permitiendo representar la 
evolución de las concentraciones en el tiempo. 

El esfuerzo principal de este trabajo se relaciona con la optimización del modelo anterior, 
lográndose plantear un modelo determinístico para minimizar la generación de dregs y 
grits. Este modelo posee características no lineales, debido a los términos bilineales de 
los balances de masa. 

El problema de optimización mencionado se creó en base a las ecuaciones del modelo 
de generación de dregs y grits, junto con restricciones asociadas a los requerimientos de 
los distintos equipos. Debido a los términos no lineales del modelo, se resolvió mediante 
el solver global BARON, lográndose una disminución del 93% en el flujo de dregs y grits.  
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Debido a la existencia de flujos que variaron en órdenes de magnitud desde el caso actual 
al optimizado, se recomienda incluir densidades u otros parámetros que permitan acercar 
a la realidad aquellos resultados. De todas formas, los flujos que son más relevantes en 
la producción de licor blanco y en la generación de dregs y grits poseen restricciones 
particulares que permiten tener flujos similares a los del año 2016.  

Se concluye que las modificaciones al proceso actual para disminuir la generación de 
residuos están asociadas a la disminución de los flujos que comunican operaciones 
unitarias del proceso respecto al escenario actual, mientras que los flujos de alimentación 
externa al proceso deben aumentar. Con ello se establece que disminuir los flujos 
internos genera menos residuos, aunque se requiere un ingreso externo adicional de 
especies de interés para lograr cumplir con los requerimientos del proceso. 

Se destaca que la configuración óptima de flujos y concentraciones del proceso están 
condicionados al objetivo de minimizar el flujo de dregs y grits, sin considerar la 
factibilidad económica de los cambios, pudiendo ampliarse el estudio y abarcar aspectos 
económicos mediante restricciones presupuestarias o emplear otra función objetivo, esta 
vez de carácter económico. En particular, la solución propuesta considera un aumento 
en los flujos de alimentación externa, pudiendo ocasionar que el proceso sea más 
costoso. 

A partir de lo expuesto anteriormente, se logran cumplir los objetivos del trabajo con un 
nivel de profundidad que permite estimar el comportamiento del proceso en general y 
minimizar la generación de residuos, aunque se sugiere un análisis más detallado de la 
fenomenología al interior de cada equipo. 

En conclusión, se generó una metodología que permite minimizar residuos del proceso 
de producción de celulosa, que puede adaptarse a otras plantas variando los parámetros 
ingresados. Se considera que la metodología también puede ser utilizada en otros 
contextos, variando las ecuaciones a emplear, aunque para el estudio de la Ingeniería de 
Procesos se debiesen mantener los balances de masa, que son la base de este tipo de 
problemas. 
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Glosario 

1. Área de disposición controlada (ADC): Lugar donde se disponen determinados residuos. 

2. Álcali efectivo (AEi): Suma entre la concentración de hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) y un medio 

de la concentración de sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆), en el flujo i. 

3. Álcali total tratable (ATTi): Suma de la concentración de sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆), carbonato 

de sodio (𝑁𝑎2𝐶𝑂3) e hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻), en el flujo i. 

4. Causticidad: Razón entre la concentración de hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) y la 

concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 junto a carbonato de sodio (𝑁𝑎2𝐶𝑂3). 

5. Licor blanco débil (LBD): Solución acuosa resultante del lavado de lodos de cal, con una 

baja concentración de hidróxido de sodio. 

6. Índice Kappa (𝜅): Número adimensional que indica el nivel de lignina remanente en la 

pasta de celulosa. Se suele medir en la salida del digestor y en la entrada de la etapa de 

blanqueo. 

7. Porcentaje de masa seca: Razón entre la masa sin considerar la presencia de agua y la 

masa total. Se le denomina también como porcentaje de seco. 

8. Sulfidez: Razón entre la concentración de sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆) y la concentración total 

de hidróxido de sodio (𝑁𝑎𝑂𝐻) y sulfuro de sodio (𝑁𝑎2𝑆) 
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Anexos 

A. Estimación del caso base 

El licor negro está compuesto por materia orgánica e inorgánica [9]. El aporte de las 

especies a la fracción inorgánica se observa en la Tabla 22 [63]: 

Tabla 22: Fracción másica de las especies presentes en la fracción inorgánica del licor negro  

Especie Fracción másica     
𝒙𝒊[%] 

𝑵𝒂𝑶𝑯 7 

𝑵𝒂𝟐𝑺 19 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 36 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟑 9 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 13 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝟐𝑶𝟑 16 

Total 100 

 

De las especies anteriores, las que se han considerado involucradas en la caldera 

recuperadora son 𝑁𝑎2𝑆, 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 [61]. Asumiendo que solo esas tres especies 

existen en la fracción inorgánica del flujo de LN, se calcula su fracción másica de la 

siguiente manera: 

 𝑋𝑁𝑎2𝑆 =
𝑥𝑁𝑎2𝑆

𝑥𝑁𝑎2𝑆 + 𝑥𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝑥𝑁𝑎2𝑆𝑂4
= 0,28 (174) 

 𝑋𝑁𝑎2𝐶𝑂3 =
𝑥𝑁𝑎2𝐶𝑂3

𝑥𝑁𝑎2𝑆 + 𝑥𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝑥𝑁𝑎2𝑆𝑂4
= 0,53 (175) 

 𝑋𝑁𝑎2𝑆𝑂4 =
𝑥𝑁𝑎2𝑆𝑂4

𝑥𝑁𝑎2𝑆 + 𝑥𝑁𝑎2𝐶𝑂3 + 𝑥𝑁𝑎2𝑆𝑂4
= 0,19 (176) 

Por otro lado, la caldera está diseñada para un ingreso del #%24 de 𝐶 en la parte sólida 

del flujo de licor negro. El carbono se puede encontrar formando parte de la fracción 

orgánica del LN o como 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 [61].  

El flujo de LN en la planta estudiada contiene una composición del #% orgánica y un #% 

inorgánica en base seca [11]. Entonces, el porcentaje de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en el LN se obtiene 

según la siguiente expresión: 

 %𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en LN = %𝑁𝑎2𝐶𝑂3en f.inorgánica ⋅ % inorgánico de LN (177) 

 %𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en LN = 53% ⋅ #% = #% (178) 

Considerando que la fracción másica de 𝐶 en el 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 es: 

                                                            
24 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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 %𝐶 𝑒𝑛 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 =
𝑃𝑀𝐶

𝑃𝑀𝑁𝑎2𝐶𝑂3

 (179) 

 %𝐶 𝑒𝑛 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 =
12

106
= 11,3% (180) 

Se determina la fracción de 𝐶 en el LN, distinguiendo el que se encuentra como 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 
y como parte de la fracción orgánica: 

 %𝐶𝑁𝑎𝐶𝑂3en LN
= %𝐶 en 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 ⋅ %𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en LN  (181) 

 %𝐶𝑁𝑎𝐶𝑂3en LN
= 11,3% ⋅ #%25 = #% (182) 

La diferencia entre el carbono total y el que se encuentra formando 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 corresponde 

al carbono de la fracción orgánica: 

 %𝐶f.  orgánica
= %𝐶 en LN −%𝐶𝑁𝑎𝐶𝑂3en LN

 (183) 

 %𝐶f.  orgánica
= #% (184) 

La fracción de 𝑁𝑎2𝑆 y 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en el licor negro se obtiene de la siguiente manera: 

 %𝑁𝑎2𝑆 en LN = %𝑁𝑎2𝑆 en f.inorgánica ⋅ % inorgánico de LN (185) 

 %𝑁𝑎2𝑆 en LN = 28% ⋅ #% = #% (186) 

 %𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en LN = %𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en f.inorgánica ⋅ % inorgánico de LN (187) 

 %𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en LN = 19% ⋅ #% = #% (188) 

Para la generación de residuos son relevantes las especies de la fracción inorgánica que 

participan en la recuperación del licor, además del carbono de la parte orgánica, que 

puede pasar a formar los dregs. El resto de los compuestos orgánicos no serán 

estudiados en profundidad, ya que son eliminados por la caldera como gases de 

combustión [15]. 

De esta forma, la fracción sólida del licor negro a estudiar se compone según se resume 

en la Tabla 23: 

  

                                                            
25 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Tabla 23: Fracción másica de las especies que conforman la parte sólida del LN de la caldera 
recuperadora.26 

Especie Fracción másica     
𝒙𝒊 [%] 

𝑵𝒂𝟐𝑺 # 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 # 

𝑪 # 

𝑶𝒕𝒓𝒐𝒔 # 

Total 100,0 

 

Los elementos que se catalogan como otros son los compuestos orgánicos que se 

eliminan como gases de combustión, teniendo como elementos principales 𝐻 y 𝑂 [9]. 

Finalmente, el flujo de licor negro contiene un #% de seco, por lo que la fracción másica 

de las especies de la Tabla 23 en el flujo total de licor negro se determina según la 

ecuación (189): 

 𝑋𝑖 = 𝑥𝑖 ⋅ %seco (189) 

Reemplazando los valores resulta una composición del licor negro según se muestra en 

la Tabla 24, donde se ha incorporado la fracción de agua existente. 

Tabla 24: Fracción másica de las especies que conforman el licor negro que ingresa a la caldera 
recuperadora. 

Especie Fracción másica     
𝒙𝒊 [%] 

𝑵𝒂𝟐𝑺 # 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 # 

𝑪 # 

𝑶𝒕𝒓𝒐𝒔 # 

𝑯𝟐𝑶 # 

Total 100,0 

 

La composición anterior es la presente en el flujo que ingresa a la caldera, el que tuvo un 

valor promedio de # [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
]. Para determinar el flujo y composición del flujo de licor negro 

que ingresa al tanque mezclador, se consideran las alimentaciones de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en el 

siguiente balance de masa: 

 
𝐹LN mezclador ⋅ 𝜌LN mezclador + 𝐹externo ⋅ 𝜌externo + 𝐹reciclo ⋅ 𝜌reciclo

= 𝐹LN caldera ⋅ 𝜌LN caldera 
(190) 

  

                                                            
26 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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Donde: 

 𝐹𝑖 corresponde al flujo volumétrico 𝑖. 

 𝜌𝑖 es la densidad del flujo 𝐹𝑖. 

El valor promedio de 𝐹LN caldera en el año 2016 fue de #27 [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
], 𝐹𝑒𝑥𝑡𝑒𝑟𝑛𝑜 de # [

𝑙

𝑚𝑖𝑛
] y 𝐹reciclo 

de # [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
] La densidad promedio 𝜌LN caldera es de # [

𝑘𝑔

𝑙
], mientras que 𝜌externo se estima 

de la siguiente manera: 

 𝜌externo =
𝐹externo
másico

𝐹externo
= # [

𝑘𝑔

𝑙
] (191) 

 

Se asumirá que 𝜌reciclo = 𝜌externo, ya que la baja densidad obtenida para el flujo externo 

se considera relacionada con que el 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 pueda ser desplazado en una corriente de 

aire como ocurre con el 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 que se captura en precipitadores electrostáticos del 

proceso y que conforma el reciclo de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 [11]. 

Considerando que la densidad 𝜌LN caldera es superior a 𝜌reciclo y 𝜌externo, además de la 

diferencia en la magnitud de 𝐹LN caldera respecto a 𝐹reciclo y 𝐹externo, se tiene que 

𝜌LN mezclador ≈ 𝜌LN caldera. En particular, se asumirá que ambas densidades son iguales. 

Reemplazando los valores anteriores en la ecuación (190), se obtiene: 

 
𝐹LN mezclador ⋅ # [

𝑘𝑔

𝑙
] + # [

𝑙

𝑚𝑖𝑛
] ⋅ # [

𝑘𝑔

𝑙
] + # [

𝑙

𝑚𝑖𝑛
] ⋅ # [

𝑘𝑔

𝑙
]

= # [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
] ⋅ # [

𝑘𝑔

𝑙
] 

(192) 

Despejando: 

 𝐹LN mezclador = # [
𝑙

𝑚𝑖𝑛
] (193) 

La composición típica del LN en la etapa de evaporadores (que alimenta al tanque 

mezclador) considera una fracción másica del #% de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en base seca [64]. Según 

la información de la Tabla 23, la presencia de este compuesto al ingresar a la caldera 

alcanza un #%. La variación entre ambos valores corresponde al aporte del flujo externo 

y de reciclo de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 y corresponde a un #% de la masa total del licor negro en base 

seca.  

Eliminando el efecto de las alimentaciones de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 en los valores de la Tabla 23, se 

obtiene la composición licor negro que ingresa al tanque mezclador en base seca: 

                                                            
27 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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Tabla 25: Fracción másica de las especies que conforman la parte sólida del licor negro del tanque 
mezclador.28 

Especie Fracción másica     
𝒙𝒊 [%] 

𝑵𝒂𝟐𝑺 # 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 # 

𝑪 # 

𝑶𝒕𝒓𝒐𝒔 # 

Total 100,0 

 

Los valores de la Tabla 25 se encuentran en base seca. Incorporando la presencia de 

agua según la ecuación (189), se obtienen los valores de la Tabla 26:  

 

Tabla 26: Fracción másica de las especies que conforman el licor negro que ingresa a la caldera 
recuperadora. 

Especie Fracción másica     
𝒙𝒊 [%] 

𝑵𝒂𝟐𝑺 # 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # 

𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒 # 

𝑪 # 

𝑶𝒕𝒓𝒐𝒔 # 

𝑯𝟐𝑶 # 

Total 100,0 

 

 

  

                                                            
28 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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B. Composición de dregs y grits 

Considerando que la relación en masa entre dregs y grits (D&G) es la siguiente: 

𝐷:𝐺 = 78: 6 

La masa total de dregs y grits generados se compone de un 92,9% de dregs y 7,1% de 
grits. 

Controles realizados señalan que estos residuos poseen un #% de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 y un #%29 de 

𝐶𝑎, en conjunto [65].  

A partir de los pesos atómicos y moleculares de 𝐶𝑎, 𝐶𝑎𝑂 y 𝐶𝑎𝐶𝑂3, se tiene que el 
porcentaje de Calcio presente en ambas moléculas es el que se encuentra en la Tabla 
27: 

Tabla 27: Fracción de Calcio en las moléculas que componen los dregs y grits. 

Molécula Fracción de Calcio 
 [%] 

𝑪𝒂𝑶 71,4 

𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑 40,0 

A partir de lo anterior, el porcentaje de calcio total en los dregs y grits que se encuentra 
se obtiene de la siguiente manera: 

 %𝐶𝑎𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D&G = %𝐶𝑎 en 𝐶𝑎𝐶𝑂3 ⋅ %𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D&G (194) 

 %𝐶𝑎𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D&G =  40,0% ⋅ #% = #% (195) 

Considerando que el 𝐶𝑎 presente en los D&G se encuentra como 𝐶𝑎𝑂 y 𝐶𝑎𝐶𝑂3, el 
porcentaje de calcio que está en forma de 𝐶𝑎𝑂 es el siguiente: 

 %𝐶𝑎𝐶𝑎𝑂 en D&G = %𝐶𝑎 en D&G −%𝐶𝑎𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D&G (196) 

 %𝐶𝑎𝐶𝑎𝑂 en D&G = #%− #% = #% (197) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 se encuentra presente en dregs y grits, mientras que el 𝐶𝑎𝑂 está solo en los grits. 

Determinando el porcentaje de 𝐶𝑎𝑂 en D&G y usando la relación entre ambos residuos 
se puede determinar la composición de cada uno, tal como se muestra a continuación: 

                                                            
29 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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 %𝐶𝑎𝑂en D&G =
%𝐶𝑎𝐶𝑎𝑂 en D&G

%𝐶𝑎 en CaO
 (198) 

 
%𝐶𝑎𝑂en D&G =

#%30

71,4%
= #% 

(199) 

Composición de grits 

 %𝐶𝑎𝑂 en G =
%𝐶𝑎𝑂 en D&G

%𝐺 en D&G
 (200) 

 %𝐶𝑎𝑂 en G =
#%

7,1%
= #% (201) 

 %𝐶𝑎𝐶𝑂3 en G = 100%−%𝐶𝑎𝑂 en G (202) 

 %𝐶𝑎𝐶𝑂3 en G = 100%− #% = #% (203) 

Composición de dregs 

%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D&G = %𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝑒𝑛 𝐷 ⋅ %𝐷 en D&G +%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en G ⋅ %𝐺 en D&G 

%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D =
%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D&G −%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en G ⋅ %𝐺 en D&G

%𝐷 en D&G
 

%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D =
#%− #% ⋅ 7,1%

92,9%
= #% 

%𝐶 en D = 100%−%𝐶𝑎𝐶𝑂3 en D 

%𝐶 en D = 100%− #% = #% 

 

  

                                                            
30 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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C. Balances de masa 

C.1 Tanque mezclador 

A continuación, se presentan los balances de masa del tanque mezclador, relacionando 
así los flujos mencionados en la Figura 39. 

Tanque 

mezclador

F1

F2

F3

F25

 

Figura 39: Flujos de entrada y salida del tanque mezclador.  

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(204) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 28.  

Tabla 28: Flujos y concentraciones de entrada y salida del tanque mezclador. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 

𝐹1 

𝑐1,1 

𝑐1,2 

𝑐1,3 

𝑐1,4 

𝑐1,9 

𝐹2 𝑐2,3 

𝐹25 𝑐25,3 

Salida 𝐹3 

𝑐3,1 

𝑐3,2 

𝑐3,3 

𝑐3,4 

𝑐3,9 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹1 ⋅ 𝑐1,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (205) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹1 ⋅ 𝑐1,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (206) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 (𝐹1 ⋅ 𝑐1,3 + 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹25 ⋅ 𝑐25,3) ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (207) 

𝐶 𝐹1 ⋅ 𝑐1,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 ⋅ 𝑃𝑀4 (208) 

𝐻2𝑂 𝐹1 ⋅ 𝑐1,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹3 ⋅ 𝑐3,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (209) 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Los flujos 𝐹3 y 𝐹25 son conocidos, mientras que el flujo 𝐹2 se estima considerando que el 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 existente en ese flujo corresponde a un 8% del 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 que ingresa a la caldera 

en el flujo 𝐹3, tal como se observa a continuación: 

 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 = 0,08 ⋅ (𝐹3 ⋅ 𝑐3,3) (210) 

Así, el flujo 𝐹1 se obtiene a partir de los tres flujos mencionados anteriormente, según las 

ecuaciones planteadas en los balances. 

Finalmente, no se ha destacado el flujo de otras especies (notada como otros en la lista 

de especies) mencionado en el caso base, ya que se considerará que se trata de un 

inerte, es decir, su composición se mantiene inalterada entre entradas y salidas. Para 

este flujo también se asume que ingresa y sale del equipo sin afectar su funcionamiento, 

tal como se considerará en el siguiente equipo. 
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C.2 Caldera recuperadora 

A continuación, se presentan los balances de masa de la caldera recuperadora, 

relacionando así los flujos observados en la Figura 40. 

Caldera 

recuperadora

F2

F3 F6

F4

F5

 

Figura 40: Flujos de entrada y salida de la caldera recuperadora. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(211) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 29.  
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Tabla 29: Flujos y concentraciones de entrada y salida de la caldera recuperadora. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 

𝐹3 

𝑐3,1 

𝑐3,2 

𝑐3,3 

𝑐3,4 

𝑐3,9 

𝐹4 
𝑐4,7 

𝑐4,8 

Salida 

𝐹2 𝑐2,3 

𝐹5 

𝑐5,5 

𝑐5,6 

𝑐5,7 

𝑐5,8 

𝑐5,9 

𝐹6 

𝑐6,1 

𝑐6,2 

𝑐6,3 

𝑐6,4 

 

Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 (𝐹3 ⋅ 𝑐3,1 + 𝑟1 ⋅ 𝑉1) ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹6 ⋅ 𝑐6,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (212) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹3 ⋅ 𝑐3,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹6 ⋅ 𝑐6,2 ⋅ 𝑃𝑀2  (213) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹6 ⋅ 𝑐6,3 + 𝑟1 ⋅ 𝑉1 ) ⋅ 𝑃𝑀3 (214) 

𝐶 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = (𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 + 6 ⋅ 𝑟1 ⋅ 𝑉1) ⋅ 𝑃𝑀4 (215) 

𝐶𝑂  (4 ⋅ 𝑟1) ⋅ 𝑉1 ⋅ 𝑃𝑀5  = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,5 ⋅ 𝑃𝑀5 (216) 

𝐶𝑂2  (2 ⋅ 𝑟1) ⋅ 𝑉1 ⋅ 𝑃𝑀6  = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,6 ⋅ 𝑃𝑀6 (217) 

𝑁2 𝐹4 ⋅ 𝑐4,7 ⋅ 𝑃𝑀7 = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,7 ⋅ 𝑃𝑀7 (218) 

𝑂2 𝐹4 ⋅ 𝑐4,8 ⋅ 𝑃𝑀8 = (𝐹5 ⋅ 𝑐5,8 + 2 ⋅ 𝑟1 ⋅ 𝑉1) ⋅ 𝑃𝑀8 (219) 

𝐻2𝑂 𝐹3 ⋅ 𝑐3,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹5 ⋅ 𝑐5,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (220) 
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Reacción: Ciclo sulfato-sulfuro 

La expresión de la velocidad de reacción (𝑟1) se determinó en el Anexo D.1 y corresponde 
a la siguiente: 

𝑟1 = 𝑘1,1 ⋅ 𝑐6,4 (221) 

Donde 𝑘1,1 es igual a 4,18 [
1

𝑚𝑖𝑛
]. 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Como se mencionó en el tanque mezclador, el flujo 𝐹2 debe cumplir lo siguiente: 

 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 = 0,08 ⋅ (𝐹3 ⋅ 𝑐3,3) (222) 

Por otro lado, los flujos 𝐹3 y 𝐹5 se registran directamente por sistema en la planta 

estudiada. El flujo 𝐹6 se obtiene de los balances de masa del tanque disolvedor que se 

encuentra a continuación de la caldera recuperadora y el flujo 𝐹4 se determina a partir de 

los cuatro flujos ya mencionados. 

Finalmente, el flujo de otros mencionados en el tanque mezclador y que componen el 

caso base se considerará que son eliminados del proceso como parte de los gases de 

combustión (𝐹5). 
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C.3 Tanque disolvedor 

A continuación, se presentan los balances de masa del tanque disolvedor, relacionando 
así los flujos mencionados en la Figura 41. 

F6 F8

F7

Tanque 

disolvedor

 

Figura 41: Flujos de entrada y salida del tanque disolvedor. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(223) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 30. 

Tabla 30: Flujos y concentraciones de entrada y salida del tanque disolvedor. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 

𝐹6 

𝑐6,1 

𝑐6,2 

𝑐6,3 

𝑐6,4 

𝐹7 

𝑐7,1 

𝑐7,2 

𝑐7,3 

𝑐7,9 

𝑐7,10 

𝑐7,13 

Salida 𝐹8 

𝑐8,1 

𝑐8,2 

𝑐8,3 

𝑐8,4 

𝑐8,9 

𝑐8,10 

𝑐8,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 (𝐹6 ⋅ 𝑐6,1 + 𝐹7 ⋅ 𝑐7,1) ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (224) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 (𝐹6 ⋅ 𝑐6,2 + 𝐹7 ⋅ 𝑐7,2) ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (225) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 (𝐹6 ⋅ 𝑐6,3 + 𝐹7 ⋅ 𝑐7,3) ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (226) 

𝐶 𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,4 ⋅ 𝑃𝑀4 (227) 

𝐻2𝑂 𝐹7 ⋅ 𝑐7,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (228) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝐹7 ⋅ 𝑐7,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (229) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹7 ⋅ 𝑐7,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹8 ⋅ 𝑐8,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (230) 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

El flujo 𝐹8 se obtiene del balance de masa en el clarificador, que está luego del tanque 

disolvedor, mientras que el flujo 𝐹7 se calcula de los balances de masa del filtro 

presurizado de licor blanco débil, dado que no existe un registro histórico de su caudal. 

En particular, las concentraciones de este flujo son desconocidas en la Planta, por lo que 

se efectuó un análisis31 de la composición del licor blanco débil, presentando los valores 

de la Tabla 31 [60]: 

Tabla 31: Concentraciones de los principales compuestos presentes en el LBD.32 

Compuesto Valor Unidad 

𝑵𝒂𝑶𝑯 # [
𝑔

𝑙
] 

𝑵𝒂𝟐𝑺 # [
𝑔

𝑙
] 

𝑵𝒂𝟐𝑪𝑶𝟑 # [
𝑔

𝑙
] 

𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑 # [
𝑔

𝑙
] 

 

Considerando que no se dispone de información histórica de estas concentraciones, se 
asumirán constantes durante el año 2016.  

Finalmente, el flujo 𝐹6 se determina con los balances de masa del tanque disolvedor a 

partir de los flujos 𝐹7 y 𝐹8, mencionados anteriormente.  

                                                            
31 El muestreo fue realizado el día 28 de noviembre de 2017. 
32 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad 
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C.4 Clarificador 

A continuación, se presentan los balances de masa del clarificador, relacionando así los 
flujos observados en la Figura 42. 

Clarificador

F8

F10

F9

 
Figura 42: Flujos de entrada y salida del clarificador. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(231) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 32. 

Tabla 32: Flujos y concentraciones de entrada y salida del clarificador. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 𝐹8 

𝑐8,1 

𝑐8,2 

𝑐8,3 

𝑐8,4 

𝑐8,9 

𝑐8,10 

𝑐8,13 

Salida 

𝐹9 
𝑐9,4 

𝑐9,10 

𝐹10 

𝑐10,1 

𝑐10,2 

𝑐10,3 

𝑐10,9 

𝑐10,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹8 ⋅ 𝑐8,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (232) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹8 ⋅ 𝑐8,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (233) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹8 ⋅ 𝑐8,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (234) 

𝐶 𝐹8 ⋅ 𝑐8,4 ⋅ 𝑃𝑀4 = 𝐹9 ⋅ 𝑐9,4 ⋅ 𝑃𝑀4 (235) 

𝐻2𝑂 𝐹8 ⋅ 𝑐8,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (236) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝐹8 ⋅ 𝑐8,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹9 ⋅ 𝑐9,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (237) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹8 ⋅ 𝑐8,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (238) 

 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

El flujo 𝐹10 se mide directamente en la planta estudiada, mientras que 𝐹9 se registra 

diariamente y corresponderá a la información mensual mencionada para la generación 

de dregs.  

A partir de los dos flujos anteriores, el balance de masa efectuado en el clarificador 

permite determinar el flujo 𝐹8. 
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C.5 Apagador de cal 

A continuación, se presentan los balances de masa del apagador de cal, relacionando 
así los flujos observados en la Figura 43. 

Apagador

de cal

F10

F13

F11

F12

F26

 
Figura 43: Flujos de entrada y salida del apagador de cal. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(239) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 33. 

Tabla 33: Flujos y concentraciones de entrada y salida del apagador de cal. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 

𝐹10 

𝑐10,1 

𝑐10,2 

𝑐10,3 

𝑐10,9 

𝑐10,13 

𝐹11 
𝑐11,10 

𝑐11,11 
𝐹26 𝑐26,11 

Salida 

𝐹12 
𝑐12,10 

𝑐12,11 

𝐹13 

𝑐13,1 

𝑐13,2 

𝑐13,3 

𝑐13,9 

𝑐13,10 

𝑐13,12 

𝑐13,13 



 

115 
 

Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹10 ⋅ 𝑐10,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (240) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀2 (241) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹10 ⋅ 𝑐10,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (242) 

𝐻2𝑂 𝐹10 ⋅ 𝑐10,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹13 ⋅ 𝑐13,9 + 𝑟2 ⋅ 𝑉2) ⋅ 𝑃𝑀9 (243) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 (𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 + 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹12 ⋅ 𝑐12,10 + 𝐹13 ⋅ 𝑐13,10) ⋅ 𝑃𝑀10 (244) 

𝐶𝑎𝑂 (𝐹11 ⋅ 𝑐11,11 + 𝐹26 ⋅ 𝑐26,11) ⋅ 𝑃𝑀11 = (𝐹12 ⋅ 𝑐12,11 + 𝑟2 ⋅ 𝑉2) ⋅ 𝑃𝑀11 (245) 

𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 (𝑟2 ⋅ 𝑉2) ⋅ 𝑃𝑀12 = (𝐹13 ⋅ 𝑐13,12 + 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀12 (246) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 (𝐹10 ⋅ 𝑐10,13 + 2 ⋅ 𝑟3 ⋅ 𝑉3) ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (247) 

Reacción: Apagado de Cal 

Se ha supuesto que la velocidad de reacción del apagado de cal (𝑟2) será igual a la de 

caustificación en el apagador (𝑟3), cumpliéndose lo siguiente: 

𝑟2 = 𝑟3 (248) 

Por otro lado, la expresión 𝑟3 se determinó en el Anexo D.2 y corresponde a la siguiente: 

 𝑟3 = 𝑘3,1 ⋅ 𝑐13,2 − 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13 
(249) 

Donde los valores de 𝑘3,1 y 𝑘3,2 son 0,623 [
1

𝑚𝑖𝑛
] y 0,023 [

1

𝑚𝑖𝑛
], respectivamente. 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Del clarificador se obtiene el flujo 𝐹10, mientras que el balance de masa en los 

caustificadores permite conocer 𝐹13. Por otro lado, el flujo 𝐹26 se mide directamente en la 

planta y el flujo 𝐹12 se registra diariamente y se considerá los valores mensuales de estos 

residuos. 

Considerando lo anterior, los balances de masa en el apagador de cal permiten conocer 

el valor del flujo 𝐹11. 
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C.6 Caustificadores 

A continuación, se presentan los balances de masa de los caustificadores, relacionando 
así los flujos observados en la Figura 44. 

Caustificadores

F13F14

 

Figura 44: Flujos de entrada y salida de los caustificadores. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(250) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 34. 

Tabla 34: Flujos y concentraciones de entrada y salida de los caustificadores. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 𝐹13 

𝑐13,1 

𝑐13,2 

𝑐13,3 

𝑐13,9 

𝑐13,10 

𝑐13,12 

𝑐13,13 

Salida 𝐹14 

𝑐14,1 

𝑐14,2 

𝑐14,3 

𝑐14,9 

𝑐14,10 

𝑐14,12 

𝑐14,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹13 ⋅ 𝑐13,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (251) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹14 ⋅ 𝑐14,2 + 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀2 (252) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹13 ⋅ 𝑐13,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (253) 

𝐻2𝑂 𝐹13 ⋅ 𝑐13,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (254) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 (𝐹13 ⋅ 𝑐13,10 + 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (255) 

𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 𝐹13 ⋅ 𝑐13,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = (𝐹14 ⋅ 𝑐14,12 + 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀12 (256) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 (𝐹13 ⋅ 𝑐13,13 + 2 ⋅ 𝑟4 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (257) 

Reacción: Caustificación 

La expresión de la velocidad de reacción 𝑟4 se determinó en el Anexo D.3 y corresponde 

a la siguiente: 

 𝑟4 = 𝑘4,1 ⋅ 𝑐14,2 − 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13 
(258) 

Donde los valores de 𝑘4,1 y 𝑘4,2 son 2 ⋅ 10−6 [
1

𝑚𝑖𝑛
] y 8,4 ⋅ 10−8 [

1

𝑚𝑖𝑛
], respectivamente. 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

El flujo 𝐹14 es calculado a través de los balances de masa en los filtros presurizados 1 y 

2, que se observarán a continuación. Los balances planteados en los caustificadores y la 

información respecto al flujo 𝐹14 permiten determinar el valor del flujo 𝐹13. 
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C.7 Filtros presurizados 1 y 2 

A continuación, se presentan los balances de masa de los filtros presurizados, 
relacionando así los flujos observados en la Figura 45. 

Filtros

Presurizados

1 y 2

F14F16

F15

 
Figura 45: Flujos de entrada y salida de los filtros presurizados. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(259) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 35. 

Tabla 35: Flujos y concentraciones de entrada y salida de los filtros presurizados. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 𝐹14 

𝑐14,1 

𝑐14,2 

𝑐14,3 

𝑐14,9 

𝑐14,10 

𝑐14,12 

𝑐14,13 

Salida 

𝐹15 

𝑐15,1 

𝑐15,2 

𝑐15,3 

𝑐15,9 

𝑐15,13 

𝐹16 

𝑐16,1 

𝑐16,2 

𝑐16,3 

𝑐16,9 

𝑐16,10 

𝑐16,12 

𝑐16,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹14 ⋅ 𝑐14,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,1 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,1) ⋅ 𝑃𝑀1 (260) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹14 ⋅ 𝑐14,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,2 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,2) ⋅ 𝑃𝑀2 (261) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹14 ⋅ 𝑐14,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,3 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,3) ⋅ 𝑃𝑀3 (262) 

𝐻2𝑂 𝐹14 ⋅ 𝑐14,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,9 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,9) ⋅ 𝑃𝑀9 (263) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝐹14 ⋅ 𝑐14,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹16 ⋅ 𝑐16,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (264) 

𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 𝐹14 ⋅ 𝑐14,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹16 ⋅ 𝑐16,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (265) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹14 ⋅ 𝑐14,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = (𝐹15 ⋅ 𝑐15,13 + 𝐹16 ⋅ 𝑐16,13) ⋅ 𝑃𝑀13 (266) 

 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Los flujos 𝐹15 y 𝐹16son registrados continuamente, permitiendo que se pueda conocer el 

flujo 𝐹14 a partir de los balances de masa en los filtros presurizados. 
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C.8 Tanque de lodos intermedios 

A continuación, se presentan los balances de masa del tanque de lodos intermedios, 
relacionando así los flujos mencionados en la Figura 46. 

Tanque de

Lodos intermedios

F16F18

F17

 

Figura 46: Flujos de entrada y salida del tanque de lodos intermedios. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(267) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 36. 

Tabla 36: Flujos y concentraciones de entrada y salida del tanque de lodos intermedios. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 
𝐹16 

𝑐16,1 

𝑐16,2 

𝑐16,3 

𝑐16,9 

𝑐16,10 

𝑐16,12 

𝑐16,13 

𝐹17 𝑐17,9 

Salida 𝐹18 

𝑐18,1 

𝑐18,2 

𝑐18,3 

𝑐18,9 

𝑐18,10 

𝑐18,12 

𝑐18,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹16 ⋅ 𝑐16,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (268) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹16 ⋅ 𝑐16,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (269) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹16 ⋅ 𝑐16,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (270) 

𝐻2𝑂 (𝐹16 ⋅ 𝑐16,9 + 𝐹17 ⋅ 𝑐17,9) ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (271) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝐹16 ⋅ 𝑐16,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,10 ⋅ 𝑃𝑀10 (272) 

𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 𝐹16 ⋅ 𝑐16,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (273) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹16 ⋅ 𝑐16,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹18 ⋅ 𝑐18,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (274) 

 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Los flujos 𝐹16 y 𝐹17 se miden directamente, por lo que los balances de masa en este 

equipo permiten determinar el flujo 𝐹18.    
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C.9 Filtro presurizado licor blanco débil 

A continuación, se presentan los balances de masa del filtro presurizado de licor blanco 
débil, relacionando así los flujos observados en la Figura 47. 

Filtro

Presurizado 

LBD

F18

F19F7

 

Figura 47: Flujos de entrada y salida del filtro presurizado de LBD. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(275) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 37. 
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Tabla 37: Flujos y concentraciones de entrada y salida del filtro presurizado de LBD. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 𝐹18 

𝑐18,1 

𝑐18,2 

𝑐18,3 

𝑐18,9 

𝑐18,10 

𝑐18,12 

𝑐18,13 

Salida 

𝐹7 

𝑐7,1 

𝑐7,2 

𝑐7,3 

𝑐7,9 

𝑐7,10 

𝑐7,13 

𝐹19 

𝑐19,1 

𝑐19,2 

𝑐19,3 

𝑐19,9 

𝑐19,10 

𝑐19,12 

𝑐19,13 

 

Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹18 ⋅ 𝑐18,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,1 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,1) ⋅ 𝑃𝑀1 (276) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹18 ⋅ 𝑐18,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,2 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,2) ⋅ 𝑃𝑀2 (277) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹18 ⋅ 𝑐18,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,3 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,3) ⋅ 𝑃𝑀3 (278) 

𝐻2𝑂 𝐹18 ⋅ 𝑐18,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,9 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,9) ⋅ 𝑃𝑀9 (279) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝐹18 ⋅ 𝑐18,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,10 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,10) ⋅ 𝑃𝑀10 (280) 

𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 𝐹18 ⋅ 𝑐18,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹19 ⋅ 𝑐19,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (281) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹18 ⋅ 𝑐18,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = (𝐹7 ⋅ 𝑐7,13 + 𝐹19 ⋅ 𝑐19,13) ⋅ 𝑃𝑀13 (282) 

 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Habiendo determinado el flujo 𝐹18 en los balances del tanque de lodos intermedios y 

considerando que el flujo 𝐹19 se mide directamente en la planta estudiada, los balances 

de masa del filtro presurizado de licor blanco débil permiten obtener 𝐹7.   
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C.10 Filtro de lodos 

A continuación, se presentan los balances de masa del filtro de lodos, relacionando así 
los flujos observados en la Figura 48. 

Filtro

De lodos

F19 F22

F20

F21

 

Figura 48: Flujos de entrada y salida del filtro de lodos. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(283) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 38. 
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Tabla 38: Flujos y concentraciones de entrada y salida del filtro de lodos. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 
𝐹19 

𝑐19,1 

𝑐19,2 

𝑐19,3 

𝑐19,9 

𝑐19,10 

𝑐19,12 

𝑐19,13 

𝐹20 𝑐20,9 

Salida 

𝐹21 

𝑐21,1 

𝑐21,2 

𝑐21,3 

𝑐21,9 

𝑐21,10 

𝑐21,12 

𝑐21,13 

𝐹22 

𝑐22,1 

𝑐22,2 

𝑐22,3 

𝑐22,9 

𝑐22,10 

𝑐22,13 

 

Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹19 ⋅ 𝑐19,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,1 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,1) ⋅ 𝑃𝑀1 (284) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹19 ⋅ 𝑐19,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,2 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,2) ⋅ 𝑃𝑀2 (285) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹19 ⋅ 𝑐19,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,3 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,3) ⋅ 𝑃𝑀3 (286) 

𝐻2𝑂 (𝐹19 ⋅ 𝑐19,9 + 𝐹20 ⋅ 𝑐20,9) ⋅ 𝑃𝑀9 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,9 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,9) ⋅ 𝑃𝑀9 (287) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 𝐹19 ⋅ 𝑐19,10 ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,10 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,10) ⋅ 𝑃𝑀10 (288) 

𝐶𝑎(𝑂𝐻)2 𝐹19 ⋅ 𝑐19,12 ⋅ 𝑃𝑀12 = 𝐹21 ⋅ 𝑐21,12 ⋅ 𝑃𝑀12 (289) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹19 ⋅ 𝑐19,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = (𝐹21 ⋅ 𝑐21,13 + 𝐹22 ⋅ 𝑐22,13) ⋅ 𝑃𝑀13 (290) 

 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Los flujos 𝐹19 y 𝐹22 se registran continuamente en la planta estudiada. Por otro lado, el 

flujo 𝐹21 se registra diariamente al formar parte de los residuos que se envían al ADC, 

cuyos promedios mensuales son los considerados en este estudio. Conociendo estos 

tres flujos, 𝐹20 de calcula a partir de los balances de masa en este equipo.  
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C.11 Horno de cal 

A continuación, se presentan los balances de masa del horno de cal, relacionando así los 
flujos observados en la Figura 49. 

 Horno de cal

F22 F11

F23F27

 

Figura 49: Flujos de entrada y salida del horno de cal. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(291) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 39. 

Tabla 39: Flujos y concentraciones de entrada y salida del horno de cal. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 
𝐹22 

𝑐22,1 

𝑐22,2 

𝑐22,3 

𝑐22,9 

𝑐22,10 

𝑐22,13 

𝐹27 𝑐27,10 

Salida 

𝐹11 
𝑐11,10 

𝑐11,11 

𝐹23 

𝑐23,1 

𝑐23,2 

𝑐23,3 

𝑐23,6 

𝑐23,9 

𝑐23,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹22 ⋅ 𝑐22,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (292) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹22 ⋅ 𝑐22,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (293) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹22 ⋅ 𝑐22,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (294) 

𝐶𝑂2 ∫ 𝑟5 𝑑𝑉

𝑉5

0

⋅ 𝑃𝑀6 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,6 ⋅ 𝑃𝑀6 (295) 

𝐻2𝑂 𝐹22 ⋅ 𝑐22,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (296) 

𝐶𝑎𝐶𝑂3 (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ 𝑃𝑀10 = (𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 +∫ 𝑟5 𝑑𝑉

𝑉5

0

) ⋅ 𝑃𝑀10 (297) 

𝐶𝑎𝑂 ∫ 𝑟5 𝑑𝑉

𝑉5

0

⋅ 𝑃𝑀11 = 𝐹11 ⋅ 𝑐11,11 ⋅ 𝑃𝑀11 (298) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 𝐹22 ⋅ 𝑐22,13 ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹23 ⋅ 𝑐23,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (299) 

 

 

Reacción: Calcinación 

La expresión de la velocidad de reacción (𝑟5) se determinó en el Anexo D.4 y corresponde 

a la siguiente: 

𝑟5 = 𝑘5,1 ⋅ 𝑐11,10 (300) 

Donde 𝑘5,1 es igual a 0,038 [
1

𝑚𝑖𝑛
]. 

Debido a que los balances de masa conformarán parte de las restricciones del problema 
de optimización, se considera conveniente obtener una expresión explícita para el 
término integral presente en las ecuaciones (297), (298) y (299). 

A partir del ajuste realizado en el Anexo D.4, se determinó lo siguiente: 

𝐹11 ⋅ 𝑐11,10 = (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
  (301) 

Reemplazando (301) en (297): 

(𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
+ ∫ 𝑟5 𝑑𝑉

𝑉5
0

= (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10)  (302) 
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Reordenando la ecuación (302) se obtiene la expresión del término integral de los 
balances de masa : 

∫ 𝑟5 𝑑𝑉
𝑉5
0

= (𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10) ⋅ (1 − 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
)  (303) 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

El flujo 𝐹11 se determina a partir de los cálculos realizados en el apagador de cal, mientras 

que los flujos 𝐹22 y 𝐹27 son registrados en la planta. Conociendo los valores de estos 

flujos, se calcula el flujo 𝐹23 con los balances de masa en el horno de cal. 
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C.12 Tanque licor blanco 

A continuación, se presentan los balances de masa del tanque de licor blanco, 
relacionando así los flujos observados en la Figura 50. 

Tanque de

Licor Blanco

F15

F28

F24

 

Figura 50: Flujos de entrada y salida del tanque de licor blanco. 

Balance de masa  

 

∑ ∑𝐹𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,𝑗 ⋅ 𝑃𝑀𝑗
𝑗𝑖

𝑖:línea que 
ingresa 
al equipo

        = ∑ ∑𝐹𝑚 ⋅ 𝑐𝑚,𝑛 ⋅ 𝑃𝑀𝑛

𝑛𝑚
𝑚:línea que
sale del 
equipo

 

(304) 

Los flujos de entrada 𝐹𝑖 y de salida 𝐹𝑚, junto con las especies 𝑗 y 𝑛 que se encuentran en 

ellos, se resumen en la Tabla 40. 

Tabla 40: Flujos y concentraciones de entrada y salida del tanque de LB. 

 Flujo [
𝒍

𝒎𝒊𝒏
] Concentración [

𝒎𝒐𝒍

𝒍
] 

Entrada 
𝐹15 

𝑐15,1 

𝑐15,2 

𝑐15,3 

𝑐15,9 

𝑐15,13 

𝐹28 𝑐28,13 

Salida 𝐹24 

𝑐24,1 

𝑐24,2 

𝑐24,3 

𝑐24,9 

𝑐24,13 
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Balance de masa por especies 

𝑁𝑎2𝑆 𝐹15 ⋅ 𝑐15,1 ⋅ 𝑃𝑀1 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,1 ⋅ 𝑃𝑀1 (305) 

𝑁𝑎2𝐶𝑂3 𝐹15 ⋅ 𝑐15,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,2 ⋅ 𝑃𝑀2 (306) 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 𝐹15 ⋅ 𝑐15,3 ⋅ 𝑃𝑀3 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,3 ⋅ 𝑃𝑀3 (307) 

𝐻2𝑂 𝐹15 ⋅ 𝑐15,9 ⋅ 𝑃𝑀9 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,9 ⋅ 𝑃𝑀9 (308) 

𝑁𝑎𝑂𝐻 (𝐹15 ⋅ 𝑐15,13 + 𝐹28 ⋅ 𝑐28,13) ⋅ 𝑃𝑀13 = 𝐹24 ⋅ 𝑐24,13 ⋅ 𝑃𝑀13 (309) 

 

Consideraciones del equipo y sus flujos 

Los flujos 𝐹24 y 𝐹28 son registrados directamente, por lo que los balances de masa en el 

tanque de licor blanco permiten conocer el valor del flujo 𝐹15. 
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D. Cinética de reacción 

D.1 Ciclo sulfato - sulfuro 

La cinética de reacción del ciclo sulfato-sulfuro se observa a continuación [26]: 

 𝑟𝑆𝑂4 = −𝑘1,1 ⋅
[𝑆𝑂4]

𝐵 + [𝑆𝑂4]
⋅ [𝐶] ⋅ 𝑒(−

𝐸𝑎
𝑅𝑇
)
 (310) 

Donde: 

 [𝑆𝑂4]: Concentración de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 [𝐶]: Concentración de 𝐶 [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘1,1: Constante cinética de la reacción [
1

𝑚𝑖𝑛
] 

 𝐵: Constante de ajuste de concentración [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
]   

 𝐸𝑎: Energía de activación [
𝐽

𝑚𝑜𝑙
] 

 𝑅: Constante universal de los gases [
𝐽

𝑚𝑜𝑙⋅𝐾
] 

 𝑇: Temperatura [𝐾] 

Se asume la caldera recuperadora como un reactor CSTR, teniendo la misma 
concentración en la salida que en su interior [66]. Como la reacción ocurre en el fundido 
de la caldera, que se estima en 800 [𝑙], se asume que la concentración [𝑆𝑂4] en el interior, 
según la notación de la sección 2.2.3, es la siguiente: 

 [𝑆𝑂4] = 𝑐6,3 (311) 

Para el caso del carbono se tiene: 

 [𝐶] = 𝑐6,4 (312) 

Reemplazando en (310), la expresión de la velocidad de reacción queda de la siguiente 
manera: 

 𝑟1 = −𝑟𝑆𝑂4 = 𝑘1,1 ⋅
𝑐6,3

𝐵 + 𝑐6,3
⋅ 𝑐6,4 ⋅ 𝑒

(−
𝐸𝑎
𝑅𝑇) (313) 

La cinética original hace referencia al consumo de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4, por lo que se emplea con 
signo opuesto para que coincida con la estructura de los balances señalados en la 
sección 2.2.3. 

Se busca predecir la concentración de salida de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4 y la de 𝐶, a partir de las 
concentraciones de los flujos de entrada y los caudales asociados. Las entradas y salidas 

se relacionan a partir del balance de masa de 𝐶: 

 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 = (𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 + 6 ⋅ 𝑟1 ⋅ 𝑉1) (314) 
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Reemplazando la expresión (313) en (314), se obtiene: 

 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 = (𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 + 6 ⋅ [𝑘1,1 ⋅
𝑐6,3

𝐵 + 𝑐6,3
⋅ 𝑐6,4 ⋅ 𝑒

(−
𝐸𝑎
𝑅𝑇)] ⋅ 𝑉1) (315) 

Factorizando: 

 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 = 𝑐6,4 ⋅ (𝐹6 + 6 ⋅ [𝑘1,1 ⋅
𝑐6,3

𝐵 + 𝑐6,3
⋅ 𝑒(−

𝐸𝑎
𝑅𝑇
)] ⋅ 𝑉1) (316) 

Despejando la concentración de salida de 𝐶: 

 
𝑐6,4 =

𝐹3 ⋅ 𝑐3,4

𝐹6 + 6 ⋅ [𝑘1,1 ⋅
𝑐6,3

𝐵 + 𝑐6,3
⋅ 𝑒(−

𝐸𝑎
𝑅𝑇)] ⋅ 𝑉1

 
(317) 

La concentración anterior depende de 𝑐6,3 que se despeja de la relación de moles de 

𝑁𝑎2𝑆𝑂4 y 𝐶, según la estequiometría de la reacción del ciclo sulfato-sulfuro. En ella se 
establece que por cada mol de 𝐶, se consumen 6 moles de 𝑁𝑎2𝑆𝑂4: 

 △𝑁𝑎2𝑆𝑂4=
1

2
⋅△𝐶 (318) 

 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝑁𝑎2𝑆𝑂4final −𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝑁𝑎2𝑆𝑂4in =
1

6
⋅ (𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝐶final −𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝐶in) (319) 

Empleando la notación de esta sección: 

 (𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹6 ⋅ 𝑐6,3) − 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 =
1

6
⋅ (𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 − 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4) (320) 

 6 ⋅ 𝐹6 ⋅ 𝑐6,3 = 𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 − 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 − 6 ⋅ 𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 6 ⋅ 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3 (321) 

Despejando: 

 𝑐6,3 =
𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 − 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 + 6 ⋅ (−𝐹2 ⋅ 𝑐2,3 + 𝐹3 ⋅ 𝑐3,3)

6 ⋅ 𝐹6
 (322) 

La ecuación (322) involucra la concentración 𝑐2,3, que se obtiene de la relación entre los 

flujos 𝐹2 y 𝐹3 mencionada en la ecuación (210) de la sección 2.2.4, obteniéndose lo 
siguiente: 

 𝑐2,3 =
0,08 ⋅ (𝐹3 ⋅ 𝑐3,3)

𝐹2
 (323) 

Para determinar los valores de 𝑘1,1 y 𝐵 se ajustan los valores de 𝑐2,3, 𝑐6,3 y 𝑐6,4 
comparando los datos experimentales del año 2016 respecto a los obtenidos de las 
ecuaciones (317), (322) y (323). Debido a las dependencias de las concentraciones, el 
ajuste se realiza resolviendo inicialmente un sistema de ecuaciones con las mencionadas 
anteriormente y ajustando los valores de las constantes 𝑘1,1 y 𝐵, obteniendo los valores 

de la Tabla 41: 
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Tabla 41: Valores de las constantes de la reacción de la caldera recuperadora. 

Constante Valor ajustado Valor referencial [26] Unidad 

𝒌𝟏,𝟏 100 ± Inf 21,83 ± 6,83 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑩 2,2 ⋅ 10−13 ± Inf 0,022 ± 0,008 
𝑚𝑜𝑙

𝑙
 

𝑬𝒂 122,2 (∗) 122,2 ± 4,2 
𝑘𝐽

𝑚𝑜𝑙
 

 

(∗) En el caso de la energía de activación, se emplea el promedio sugerido por bibliografía 
para simplificar los ajustes. 

Debido a los intervalos de confianza obtenidos, se considera la opción de modificar la 
expresión cinética involucrada. En particular, se plantea modificar la expresión de la 
velocidad de reacción de la ecuación (324) a la observada en la ecuación (325), 

considerando que el ajuste anterior sugiere que 𝐵 ≈ 0, por lo que la velocidad de reacción 
no dependería de la concentración 𝑐6,3. 

 𝑟1 = 𝑘1,1 ⋅
𝑐6,3

𝐵 + 𝑐6,3
⋅ 𝑐6,4 ⋅ 𝑒

(−
𝐸𝑎
𝑅𝑇) (324) 

 𝑟1 = 𝑘1,1
′ ⋅ 𝑐6,4 (325) 

Para determinar el valor de 𝑘1,1
′  se realiza un ajuste en MATLAB del balance de masa del 

𝐶, observado en la ecuación (326).  

 𝐹3 ⋅ 𝑐3,4 = (𝐹6 ⋅ 𝑐6,4 + 6 ⋅ [𝑘1,1
′ ⋅ 𝑐6,4] ⋅ 𝑉1) (326) 

Se obtiene como resultado que el valor de 𝑘1,1
′  es de 4,18 ± 3,92 [

1

𝑚𝑖𝑛
].  

Evaluando el valor de 𝑘1,1
′  en la ecuación (326), se genera la siguiente comparación entre 

los datos experimentales y los calculados para 𝑐6,4, en los años 2016 y 2017: 
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Figura 51: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para el carbono en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información del año 

2016.  
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D.2 Caustificación en el apagador de cal 

La expresión cinética de la reacción de caustificación es la siguiente [17]: 

 𝑟3 = −𝑟𝑁𝑎2𝐶𝑂3apagador = 𝑘3,1 ⋅
[𝑁𝑎2𝐶𝑂3]ap − 𝑘3,2 ⋅ [𝑁𝑎𝑂𝐻]ap (327) 

Donde: 

 [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]ap: Concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3en el apagador de cal [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 [𝑁𝑎𝑂𝐻]ap: Concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 en el apagador de cal [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘3,1: Constante cinética directa de la reacción de caustificación en el apagador [
1

𝑠
] 

 𝑘3,2: Constante cinética reversa de la reacción de caustificación en el apagador [
1

𝑠
] 

En este equipo existen dos salidas, correspondientes al flujo de licor verde y blanco (𝐹13) 
y el flujo de grits (𝐹12). Asumiendo que la magnitud del flujo 𝐹12 es despreciable respecto 

al flujo 𝐹13 y que el interior del apagador se encuentra perfectamente agitado, se tiene 
que la concentración al interior del apagador, según la notación mencionada 
anteriormente, es la observada a continuación: 

 [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]ap = 𝑐13,2 (328) 

 [𝑁𝑎𝑂𝐻]ap = 𝑐13,13  (329) 

Reemplazando en la expresión cinética: 
 

 𝑟3 = −𝑟𝑁𝑎2𝐶𝑂3apagador = 𝑘3,1 ⋅ 𝑐13,2 − 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13 (330) 

Para determinar el valor de las constantes 𝑘3,1 y 𝑘3,2 se efectúa un ajuste en el software 

MATLAB empleando información del mes de julio de 2016, el cual fue el mes de 
producción más estable ese año, requiriendo la siguiente información: 

 Flujos de entrada y salida del apagador 

 Concentraciones de entrada y salida de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en el apagador 

 Concentraciones de entrada y salida de 𝑁𝑎𝑂𝐻 en el apagador 

 Causticidad luego del apagador 

La relación entre las concentraciones de entrada y de salida se efectúa a partir del 

balance de masa de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y de la estequiometría de la reacción: 

 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + [𝑘3,1 ⋅ 𝑐13,2 − 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13] ⋅ 𝑉3  (331) 

Despejando la concentración de salida: 

 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13 ⋅ 𝑉3 = 𝑐13,2 ⋅ [𝐹13 + 𝑘3,1 ⋅ 𝑉3]  (332) 

 𝑐13,2 =
𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑘3,2 ⋅ 𝑐13,13 ⋅ 𝑉3

𝐹13 + 𝑘3,1 ⋅ 𝑉3
 (333) 
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Por otro lado, la estequiometría de la reacción de caustificación señala que por cada mol 

de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 que se consume, se generan dos moles de 𝑁𝑎𝑂𝐻: 

 −△𝑁𝑎2𝐶𝑂3=
1

2
⋅△𝑁𝑎𝑂𝐻 (334) 

 𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝑁𝑎2𝐶𝑂3in −𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝑁𝑎2𝐶𝑂3final =
1

2
⋅ (𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝑁𝑎𝑂𝐻final −𝑚𝑜𝑙𝑒𝑠𝑁𝑎𝑂𝐻in) 

(335) 

Empleando la notación de la sección 2.2.3: 

 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 − 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 =
1

2
⋅ (𝐹13 ⋅ 𝑐13,13 − 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13) (336) 

 2 ⋅ 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 − 2 ⋅ 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13 = 𝐹13 ⋅ 𝑐13,13 (337) 

 𝑐13,13 =
2 ⋅ 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 − 2 ⋅ 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13

𝐹13
  (338) 

Reemplazando 𝑐13,13 en la ecuación (333): 

 
𝑐13,2 =

𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑘3,2 ⋅ 𝑉3 ⋅ [
2 ⋅ 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 − 2 ⋅ 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13

𝐹13
]

𝐹13 + 𝑘3,1 ⋅ 𝑉3
 

 (339) 

Despejando 𝑐13,2: 

 
[𝐹13 + 𝑘3,1 ⋅ 𝑉3] ⋅ 𝑐13,2

= 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑘3,2 ⋅ 𝑉3 ⋅ [
2 ⋅ 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 − 2 ⋅ 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13

𝐹13
] 

(340) 

 

[𝐹13 + 𝑘3,1 ⋅ 𝑉3 + 2 ⋅ 𝑘3,2 ⋅ 𝑉3] ⋅ 𝑐13,2 = 𝐹10 ⋅ [𝑐10,2 + (2 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑐10,13) ⋅ 𝑘3,2 ⋅ 𝑉3]  (341) 

 

 𝑐13,2 =
𝐹10 ⋅ [𝑐10,2 + (2 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑐10,13) ⋅ 𝑘3,2 ⋅ 𝑉3]

[𝐹13 + 𝑘3,1 ⋅ 𝑉3 + 2 ⋅ 𝑘3,2 ⋅ 𝑉3]
 (342) 

 

Se obtiene 𝑐13,2 que depende de concentraciones de entrada. Considerando que 𝑐13,13se 

puede determinar a partir de la expresión de 𝑐13,2y de la ecuación (338), 𝑐13,13 también 

depende solamente de concentraciones de entrada. 

Para determinar 𝑘3,1 y 𝑘3,2 se requiere información respecto a las concentraciones de 

salida (𝑐13,2 y 𝑐13,13) con la que se puedan ajustar las expresiones anteriores. 

No se realiza una medición directa de las concentraciones de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 en el 
apagador de cal de la planta estudiada. Sin embargo, existe registro de la causticidad, la 
cual permite relacionar ambas concentraciones: 
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 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖 =
𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13

𝑐𝑖,2 ⋅ 𝑃𝑀2 + 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13
 (343) 

 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13 + 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13 
(344) 

 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖 ⋅ 𝑐𝑖,2 ⋅ 𝑃𝑀2 = 𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13 ⋅ (1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖) 
(345) 

 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖
1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖

=
𝑐𝑖,13 ⋅ 𝑃𝑀13
𝑐𝑖,2 ⋅ 𝑃𝑀2

 (346) 

 (
𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖

1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖
) ⋅

𝑃𝑀2

𝑃𝑀13
=
𝑐𝑖,13
𝑐𝑖,2

 (347) 

 𝑐𝑖,13 = (
𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖

1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡𝑖
) ⋅

𝑃𝑀2

𝑃𝑀13
⋅ 𝑐𝑖,2 

(348) 

Para el flujo 𝐹13, la expresión anterior resulta en: 

 𝑐13,13 = (
𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13

1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13
) ⋅

𝑃𝑀2

𝑃𝑀13
⋅ 𝑐13,2 (349) 

Igualando las expresiones (338) y (349): 

 (
𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13

1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13
) ⋅

𝑃𝑀2

𝑃𝑀13
⋅ 𝑐13,2 =

2 ⋅ 𝐹10 ⋅ 𝑐10,2 + 𝐹10 ⋅ 𝑐10,13
𝐹13

− 2 ⋅ 𝑐13,2 
(350) 

 𝑐13,2 ⋅ [2 + (
𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13

1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13
) ⋅

𝑃𝑀2

𝑃𝑀13
] =

𝐹10
𝐹13

⋅ (2 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑐10,13) 
(351) 

 𝑐13,2 =

𝐹10
𝐹13

⋅ (2 ⋅ 𝑐10,2 + 𝑐10,13)

2 + (
𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13

1 − 𝐶𝑎𝑢𝑠𝑡13
) ⋅

𝑃𝑀2
𝑃𝑀13

 (352) 

Las ecuaciones (349) y (352) se emplean para determinar según la información de la 
planta las concentraciones de salida 𝑐13,13 y 𝑐13,2, respectivamente. Teniendo esta 

información, se buscan los valores de 𝑘3,1 y 𝑘3,2 que permitan la mejor predicción de 

ambas concentraciones a partir de las concentraciones iniciales y las ecuaciones (333) y 
(338)., empleando 350 datos del mes de Julio 2016. 
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Para el ajuste en MATLAB se considera que la adivinanza inicial empleada corresponde 
a información referencial, que se observa en la Tabla 42 junto a los resultados obtenidos:  

Tabla 42: Constantes de la velocidad de reacción de caustificación en el apagador de cal. 

Constante Valor para el modelo Valor referencial [17] Unidad 

𝒌𝟑,𝟏 0,623 ± 4,90 ⋅ 107 1280 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟑,𝟐 0,023 ± 1,35 ⋅ 10 120 
1

𝑚𝑖𝑛
 

 

En la primera iteración se utilizó como adivinanza inicial el valor referencial mencionado, 
cambiándose posteriormente al valor que se obtenía como resultado para las constantes 
del modelo. Una vez que no hubo variaciones entre el valor inicial y el ajustado, se obtuvo 
como respuesta los valores resumidos en la tabla anterior. 

Graficando la concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 del modelo y la experimental, se obtienen las 
curvas observadas en la Figura 52, considerando los años 2016 y 2017. 

 

 

Figura 52: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para la especie Na2CO3 en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información 

del año 2016.  

Respecto a la concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻, los resultados obtenidos se encuentran en la 
Figura 53, resumiendo la información del 2016 y 2017. 
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Figura 53: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para la especie NaOH en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con información del 

año 2016. 

  



 

140 
 

D.3 Caustificación en los caustificadores 

De manera análoga a la caustificación en el apagador de cal, la reacción en los 
caustificadores posee una cinética de reacción con la siguiente estructura [17]: 

 𝑟4 = −𝑟𝑁𝑎2𝐶𝑂3caustificador = 𝑘4,1 ⋅
[𝑁𝑎2𝐶𝑂3]cau − 𝑘4,2 ⋅ [𝑁𝑎𝑂𝐻]cau (353) 

Donde: 

 [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]cau: Concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en los caustificadores [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 [𝑁𝑎𝑂𝐻]cau: Concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 en los caustificadores [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘4,1: Constante cinética directa de la reacción en los caustificadores [
1

𝑠
] 

 𝑘4,2: Constante cinética reversa de la reacción en los caustificadores [
1

𝑠
] 

En este caso existe una única salida (𝐹14), así que asumiendo que está perfectamente 
agitado se tiene: 

 [𝑁𝑎2𝐶𝑂3]cau = 𝑐14,2 (354) 

 [𝑁𝑎𝑂𝐻]cau = 𝑐14,13 (355) 

De manera que la expresión cinética (353) según la notación empleada anteriormente es 
la siguiente: 

 𝑟4 = −𝑟𝑁𝑎2𝐶𝑂3caustificador = 𝑘4,1 ⋅ 𝑐14,2 − 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13 (356) 

Similar al ajuste realizado en el apagador, se emplea el software MATLAB junto con 
información del mes de julio de 2016 para obtener el valor de las constantes 𝑘4,1 y 𝑘4,2. 
La información necesaria es la siguiente: 

 Flujos de entrada y salida de los caustificadores. 

 Concentraciones de salida de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 en el apagador. 

 Concentraciones de salida de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 y 𝑁𝑎𝑂𝐻 en los caustificadores. 

Las concentraciones 𝑐13,2 y 𝑐13,13, que corresponden a las concentraciones de salida del 

apagador se determinaron anteriormente, mientras que las concentraciones 𝑐14,2 y 𝑐14,13 
se obtienen de la siguiente manera: 

Reemplazando la expresión cinética en el balance de masa de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 en los 
caustificadores, se tiene: 

 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 = 𝐹14 ⋅ 𝑐14,2 + (𝑘4,1 ⋅ 𝑐14,2 − 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13) ⋅ 𝑉4 (357) 

 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13 ⋅ 𝑉4 = 𝑐14,2 ⋅ (𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4) (358) 

 𝑐14,2 =
𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑘4,2 ⋅ 𝑐14,13 ⋅ 𝑉4

𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4
 (359) 

De forma análoga a (338), se tiene: 
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 𝑐14,13 =
𝐹13 ⋅ (2 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑐13,13) − 2 ⋅ 𝐹14 ⋅ 𝑐14,2

𝐹14
 (360) 

Reemplazando (360) en (359): 

 
𝑐14,2 =

𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑘4,2 ⋅ [
𝐹13 ⋅ (2 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑐13,13) − 2 ⋅ 𝐹14 ⋅ 𝑐14,2

𝐹14
] ⋅ 𝑉4

𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4
 

(361) 

 

 

(𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑐14,2

= 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 +
𝑘4,2 ⋅ 𝑉4 ⋅ 𝐹13

𝐹14
⋅ (2 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑐13,13) − 2 ⋅ 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4

⋅ 𝑐14,2 

 (362) 

Factorizando: 

 

(𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4 + 2 ⋅ 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4) ⋅ 𝑐14,2

= 𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4 ⋅
𝐹13
𝐹14

⋅ (2 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑐13,13) 
 (363) 

Despejando: 

 𝑐14,2 =
𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4 ⋅

𝐹13
𝐹14

⋅ (2 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑐13,13)

𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4 + 2 ⋅ 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4
 (364) 

Se considera una sola entrada y salida para los caustificadores, por lo que se asume que 

el flujo de entrada y salida es igual a 𝐹13: 

 𝑐14,2 =
𝐹13 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4 ⋅ (2 ⋅ 𝑐13,2 + 𝑐13,13)

𝐹14 + 𝑘4,1 ⋅ 𝑉4 + 2 ⋅ 𝑘4,2 ⋅ 𝑉4
 (365) 

De la expresión (365) se observa que 𝑐14,2 depende de concentraciones de entrada, 

mientras que la ecuación (360) sugiere que 𝑐14,13 depende de concentraciones de entrada 

y de 𝑐14,2. Las constantes 𝑘4,1 y 𝑘4,2 se obtienen ajustando las expresiones anteriores con 

la información de las concentraciones de salida de los caustificadores registradas en la 
planta, empleando 350 datos del mes de Julio 2016. 

El código del ajuste realizado en MATLAB considera que la adivinanza inicial corresponde 
a la información referencial, la que se observa en la Tabla 43 junto a los resultados 
obtenidos:  
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Tabla 43: Constantes de la velocidad de reacción de caustificación en los caustificadores. 

Constante Valor para el modelo Valor referencial [17] Unidad 

𝒌𝟒,𝟏 2,0 ⋅ 10−6 ± 3,3 ⋅ 107 1280 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟒,𝟐 8,4 ⋅ 10−8 ± 1,0 ⋅ 107 120 
1

𝑚𝑖𝑛
 

 

Utilizando la información anterior, se grafica la concentración de 𝑁𝑎2𝐶𝑂3 del modelo y 
experimental, originando los resultados de la Figura 54: 

 

 

Figura 54: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para la especie Na2CO3 en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información 

del año 2016.  

Además, se grafica la concentración de 𝑁𝑎𝑂𝐻 experimental y del modelo para los años 
2016 y 2017 en la Figura 55: 
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Figura 55: Comparación entre datos experimentales (puntos) y los obtenidos a través del modelo 
ajustado (líneas) para la especie NaOH en los años 2016 y 2017. El ajuste se realiza con la información 

del año 2016.  
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D.4 Calcinación 

La velocidad de reacción de calcinación dependerá solamente de la concentración de 

𝐶𝑎𝐶𝑂3, planteándose la siguiente ecuación cinética: 

 𝑟5 = −𝑟𝐶𝑎𝐶𝑂3 = 𝑘5,1 ⋅ [𝐶𝑎𝐶𝑂3] (366) 

Donde: 

 [𝐶𝑎𝐶𝑂3]: Concentración de 𝐶𝑎𝐶𝑂3 en el horno de cal [
𝑚𝑜𝑙

𝑙
] 

 𝑘5,1: Constante cinética de la reacción de calcinación en el horno de cal [
1

𝑚𝑖𝑛
] 

Considerando que el horno de cal posee dos entradas que contienen 𝐶𝑎𝐶𝑂3 y dos salidas, 

de las cuales solamente una contiene 𝐶𝑎𝐶𝑂3, se asumirá que al horno ingresa una 
concentración promedio según la siguiente expresión: 

 𝑐horno,in =
𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10

𝐹22 + 𝐹27
 (367) 

Se asumirá que el flujo volumétrico al interior del horno se mantiene constante, 

correspondiendo a: 

 𝐹horno = 𝐹22 + 𝐹27 (368) 

Además, el único flujo de salida que contiene 𝐶𝑎𝐶𝑂3 es 𝐹11, por lo que la concentración 

resultante de la reacción de calcinación corresponde a: 

 𝑐horno,out =
𝐹11 ⋅ 𝑐11,10
𝐹22 + 𝐹27

 (369) 

De esta forma, la expresión de la velocidad de reacción corresponderá a: 

 𝑟5 = −𝑟𝐶𝑎𝐶𝑂3 = 𝑘5,1 ⋅ 𝑐horno,out (370) 

Por otro lado, la ecuación de diseño de un reactor tipo PFR es la siguiente: 

 ∫
𝑑𝑉

𝐹horno

𝑉5

0

= ∫
𝑑𝑐horno,out

𝑟5

𝑐horno,out

𝑐horno,in

 (371) 

Reemplazando (370) en (371): 

 
𝑉5

𝐹horno
= ∫

𝑑𝑐horno,out
𝑘5,1 ⋅ 𝑐horno,out

𝑐horno,out

𝑐horno,in

 (372) 

 
𝑉5

𝐹horno
= −

1

𝑘5,1
⋅ [ln(𝑐horno,out) − ln(𝑐horno,in)] (373) 
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𝑉5

𝐹ℎ𝑜𝑟𝑛𝑜
= −

1

𝑘5,1
⋅ ln (

𝑐horno,out
𝑐horno,in

) (374) 

 
−𝑘5,1 ⋅ 𝑉5
𝐹horno

= 𝑙𝑛 (
𝑐horno,out
𝑐horno,in

) (375) 

 𝑐ℎ𝑜𝑟𝑛𝑜,𝑜𝑢𝑡 = 𝑐ℎ𝑜𝑟𝑛𝑜,𝑖𝑛 ⋅ 𝑒
(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹horno

)
 (376) 

Reemplazando las expresiones de 𝑐horno,out, 𝑐horno,in y 𝐹horno: 

 
𝐹11 ⋅ 𝑐11,10
𝐹22 + 𝐹27

= (
𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10

𝐹22 + 𝐹27
) ⋅ 𝑒

(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
 (377) 

Simplificando la expresión anterior: 

 𝑐11,10 =
(𝐹22 ⋅ 𝑐22,10 + 𝐹27 ⋅ 𝑐27,10)

𝐹11
⋅ 𝑒

(
−𝑘5,1⋅𝑉5
𝐹22+𝐹27

)
 (378) 

Para determinar el valor de 𝑘5,1 se ajustan los valores de 𝑐11,10 comparando los datos 

experimentales del año 2016 respecto a los calculados mediante la ecuación (378). El 

ajuste se realiza en MATLAB, determinando que el valor de 𝑘5,1 corresponde a 0,038 ± 

36,9 [
1

𝑚𝑖𝑛
]. 

Evaluando el valor de 𝑘5,1 en la ecuación (378) se genera los gráficos de la Figura 56 y 

Figura 57, permitiendo comparar los datos experimentales y los calculados para 𝑐11,10 en 

los años 2016 y 2017, respectivamente. 
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Figura 56: Concentración de CaCO3 en el horno de cal en el año 2016. El ajuste se realiza con 
información del año 2016. 

 

Figura 57: Concentración de CaCO3 en el horno de cal en el año 2017. El ajuste se realiza con 
información del año 2016.  
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E. Parámetros del problema de optimización 

Los parámetros requeridos en el problema de optimización consisten principalmente en 

la masa molar de las especies presentes en el problema, concentraciones, flujos, 

relaciones entre concentraciones y parámetros cinéticos, los cuales se encuentran en la 

Tabla 44, Tabla 45, Tabla 46, Tabla 47 y Tabla 48, respectivamente. Los valores 

asignados corresponden a aquellos definidos en el diseño de los equipos y según las 

especificaciones del proceso. 

Tabla 44: Masa molar empleadas como parámetros del problema.  

Parámetro Masa molar [
𝒈

𝒎𝒐𝒍
] 

𝑷𝑴𝟏 78 

𝑷𝑴𝟐 106 

𝑷𝑴𝟑 142 

𝑷𝑴𝟒 12 

𝑷𝑴𝟓 28 

𝑷𝑴𝟔 44 

𝑷𝑴𝟕 28 

𝑷𝑴𝟖 32 

𝑷𝑴𝟗 18 

𝑷𝑴𝟏𝟎 100 

𝑷𝑴𝟏𝟏 56 

𝑷𝑴𝟏𝟐 74 

𝑷𝑴𝟏𝟑 40 
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Tabla 45: Fracciones y concentraciones empleadas como parámetros del problema.33 

Parámetro Valor Unidad Parámetro Valor Unidad 

𝑿𝟏,𝟏 # − 𝑪𝟏𝟎,𝟏𝒎á𝒙 # 
𝑔

𝑙
 

𝑿𝟏,𝟐 # − 𝑪𝟏𝟎,𝟐𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
 

𝑿𝟏,𝟑 # − 𝑪𝟏𝟎,𝟐𝒎á𝒙 # 
𝑔

𝑙
 

𝑪𝟕,𝟐𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
 𝐶10,13𝑚í𝑛 # 

𝑔

𝑙
 

𝑪𝟕,𝟐𝒎á𝒙  # 
𝑔

𝑙
 𝐶10,13𝑚á𝑥  # 

𝑔

𝑙
 

𝑪𝟕,𝟏𝟑𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
 𝑪𝟐𝟒,𝟐𝒎í𝒏 # 

𝑔

𝑙
 

𝑪𝟕,𝟏𝟑𝒎á𝒙 # 
𝑔

𝑙
 𝑪𝟐𝟒,𝟐𝒎á𝒙 # 

𝑔

𝑙
 

𝑪𝟖,𝟏𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
 𝑪𝟐𝟒,𝟏𝟑𝒎í𝒏 # 

𝑔

𝑙
 

𝑪𝟖,𝟏𝒎á𝒙  # 
𝑔

𝑙
 𝑪𝟐𝟒,𝟏𝟑𝒎á𝒙 # 

𝑔

𝑙
 

𝑪𝟖,𝟐𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
 𝒄𝑵𝒂𝟐𝑺𝑶𝟒𝒆𝒙𝒕  # 

𝑚𝑜𝑙

𝑙
 

𝑪𝟖,𝟐𝒎á𝒙  # 
𝑔

𝑙
 𝒄𝑪𝒂𝑶𝒆𝒙𝒕  # 

𝑚𝑜𝑙

𝑙
 

𝑪𝟖,𝟏𝟑𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
 𝒄𝑪𝒂𝑪𝑶𝟑𝒆𝒙𝒕  # 

𝑚𝑜𝑙

𝑙
 

𝑪𝟖,𝟏𝟑𝒎á𝒙 # 
𝑔

𝑙
 𝒄𝑵𝒂𝑶𝑯𝒆𝒙𝒕 # 

𝑚𝑜𝑙

𝑙
 

𝑪𝟏𝟎,𝟏𝒎í𝒏 # 
𝑔

𝑙
    

 

  

                                                            
33 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Tabla 46: Flujos empleados como parámetros del problema.34 

Parámetro Valor Unidad Parámetro Valor Unidad 

𝑭𝟐𝟒𝒎í𝒏 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟏𝟔𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟏
𝟎 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟏𝟕𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟐𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟏𝟖𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟑𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟏𝟗𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟒𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟎𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟓𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟏𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟔𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟐𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟕𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟑𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟖𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟒𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟏𝟎𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟓𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟏𝟏𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟔𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟏𝟑𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟕𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟏𝟒𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 𝑭𝟐𝟖𝒎á𝒙 

# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
 

𝑭𝟏𝟓𝒎á𝒙 
# 𝑙

𝑚𝑖𝑛
    

 

  

                                                            
34 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Tabla 47: Relaciones de concentraciones empleadas como parámetros del problema.35 

Parámetro Valor Unidad 

𝑺𝟏 # − 

𝑺𝟏𝟓 
# 

− 

𝑨𝑻𝑻𝟕𝒎í𝒏 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑻𝑻𝟕𝒎á𝒙 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑻𝑻𝟐𝟒𝒎í𝒏 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑻𝑻𝟐𝟒𝒎á𝒙 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑬𝟏𝟑𝒎í𝒏 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑬𝟏𝟑𝒎á𝒙 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑬𝟐𝟒𝒎í𝒏 
# 𝑔

𝑙
 

𝑨𝑬𝟐𝟒𝒎á𝒙 
# 𝑔

𝑙
 

𝑪𝒂𝒖𝒔𝒕𝟏𝟑𝒎í𝒏 
# 

− 

𝑪𝒂𝒖𝒔𝒕𝟏𝟑𝒎á𝒙 
# 

− 

𝑪𝒂𝒖𝒔𝒕𝟐𝟒𝒎í𝒏 
# 

− 

𝑪𝒂𝒖𝒔𝒕𝟐𝟒𝒎á𝒙 
# 

− 

𝑺𝒖𝒍𝒇𝟐𝟒𝒎í𝒏 
# 

− 

𝑺𝒖𝒍𝒇𝟐𝟒𝒎á𝒙 
# 

− 

 

  

                                                            
35 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 
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Tabla 48: Parámetros asociados a las reacciones presentes en el problema.36 

Parámetro Valor Unidad 

𝒌𝟏,𝟏 4,18 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟑,𝟏 0,623 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟑,𝟐 0,023 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟒,𝟏 2,0 ⋅ 10−6 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟒,𝟐 8,4 ⋅ 10−8 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝒌𝟓,𝟏 0,038 
1

𝑚𝑖𝑛
 

𝑽𝟏 # 𝑙 

𝑽𝟐 # 𝑙 

𝑽𝟑 # 𝑙 

𝑽𝟒 # 𝑙 

𝑽𝟓 # 𝑙 

 

 

                                                            
36 Los valores reemplazados por # de esta página se han omitido por confidencialidad. 


