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Capitulo 1: Futvoduccisu. 

I. Introduccién 

Existe una gran necesidad en la industria quimica y petroquimica (y por tanto, 
en las instituciones formadoras de profesionistas de estos ramos) de operar sus 

plantas de proceso con restricciones tanto ambientales, econdmicas como de 

seguridad industrial cada vez mds dificiles actualmente. Esto trae como 
consecuencia llevar a cabo andlisis mas rigurosos y confiables de los procesos. 

Como estos andlisis no pueden realizarse la mayoria de las veces en planta 

(por razones obvias: trabajar en condiciones de operacién riesgosa, los 

procesos de transformacion son continuos y por tanto las plantas operan 

durante casi todo el afio, etc.) es indispensable la utilizacién de herramientas 

como la computadora, que proporcionen las respuestas adecuadas que 

satisfagan estas demandas. Ahora bien, hasta cierto grado, el comportamiento 
de los procesos puede ser representado mejor por médulos de proceso mas 
exactos y rigurosos a través de la computadora. El grado de complejidad con 
que se desee representar al proceso y la exactitud y/o la validez de la 
informacién que se quieren obtener de éste justifica el uso de la simulacién 
dinamica, en los capitulos subsecuentes se explicaran las razones. 

El beneficio primordial de la simulacién dindmica es mejorar el entendimiento 
del proceso, y éste es el que permite la sencillez, flexibilidad y seguridad 

demandadas por la mayoria de las plantas de proceso competitivas de la 
industria actual. 
Por otra parte, aunque se han realizado bastantes estudios sobre el 

comportamiento dinamico de unidades de destilacién, éstos se han limitado en 
su mayoria, a observar y representar sistemas con caracteristicas muy 
sencillas como: 
- Separacién de mezclas binarias. 
- Columnas de destilacién simples (es decir, columnas que cuentan con un 

condensador, un rehervidor y N etapas de un solo tren). 

- Mezclas tipicas de compuestos para problemas de ilustracién en cdtedra o 
cursos. 

- Esquemas de control en equipos aislados del proceso global, o bien,



esquemas de proceso tedricos (que no existen realmente en operacién o 
construccién). 

Uno de tos ejemplos que contrastan con los puntos mencionados 

* anteriormente es una columna de destilacién atmosférica, en la que todos los 

beneficios potenciales de la simulacién dindmica pueden y deben aplicarse, ya 

que requieren de mayor atencién para el mejoramiento de la industria de 

proceso actual debido a sus caracteristicas inherentes. 
Inicialmente, como mera demostracién de tales contrastes se sefialan los 
siguientes puntos: 

1. El petrdleo no es una mezcla que pueda representarse adecuadamente por 
dos © tres compuestos, es decir no es representable por medio de una 
mezcla binaria. 

2. Los compuestos que representan al crudo se clasifican o caracterizan en 

fracciones cuyas propiedades fisicas y termodin4micas son un tanto 
peculiares (viscosidad, TBP, factor K, etc.). 

3. El numero de pseudo compuestos de cada fraccién que representan a cada 
corte puede ir de uno hasta veintiocho o més. 

4. La columna atmosférica es en realidad un sistema de torres de destilacién 
conectadas entre si para separar cada uno de los cortes que constituyen al 
petréleo. 

No es propdsito de esta tesis profundizar a detalle sobre conceptos como 
funciones de transferencia o en el estudio de sistemas dinamicos en el dominio 
de Laplace o de la frecuencia, ni en el andlisis matematico complejo sobre el 
funcionamiento de un controlador. Aqui se utilizaran los conceptos 
fundamentales necesarios y se dard énfasis en las aplicaciones de éstos en la 
dindmica y control de un problema desde el dominio de! tiempo, que es lo 
que observa un operador en la planta. Para estudios teéricos existen en la 

literatura tratados completos para tales fines(1,2,6); algunos se incluyen en las 
referencias bibliogrAficas consultadas. 

Las contribuciones en el aspecto dindmico de columnas de destilacién de 

petréleo ademas de ser escasas requieren de conocimientos basicos sobre el 
tema, ya que la informacién publicada disponible puede resultar en ocasiones 

complicada de interpretar para el ingeniero quimico. Ademas los programas 

utilizados en la mayoria de los casos han sido desarroilados por los 
investigadores y no estan disponibles al dominio piblico o solo en forma 
parcial. 

La principal desventaja de los simuladores dindmicos es el manejo de éstos, 
pues la mayoria no son interactivos con el usuario. Otra desventaja es que los 
simuladores comerciales desarrollados hasta la fecha son de alto costo lo que



los vuelve inaccesibles; otros tienen severas fallas y limitaciones o 

deficiencias de programacion. 

La informacion requerida para realizar estudios sobre la dinamica de un 
sistema implica recabar datos de las dimensiones de los equipos o en su 

defecto suponerlos, partiendo de informacién empirica o de reglas heuristicas. 
Por todo lo anterior y a pesar de las limitaciones impuestas para Mevar a cabo 

este estudio, aventurarse a desarrollar una tesis de este tipo con un alto grado 

de complejidad, constituye un auténtico reto para quien escribe esto, pero 

necesario para contribuir a resolver la problematica de la industria 
petroquimica de este pais y para mejorar la ensefianza a nivel licenciatura de 
Ingenieria Quimica. 

1.2 Objetivos 

1) Reproducir las condiciones de operacién a régimen permanente de la 
columna de destilacion atmosférica perteneciente a la planta Combinada 

No.1 de la refineria "Miguel Hidalgo" de Tula, considerando una mezcla 

de crudos Istmo- Maya 70/30 % en volumen. 

2) Utilizar la informacién resultante del estado estacionario como condicién 

inicial para realizar el andlisis del comportamiento dindmico de la columna 

en cuestién. 

3) Introducir el sistema de control propuesto en el libro de disefio de la planta 

con la finalidad de verificar su funcionamiento y observar las respuestas 

dindmicas dei sistema considerando diferentes perturbaciones que se 

pueden presentar en planta. 
4) Proponer con base en el desarrollo de los puntos anteriores mejoras al 

sistema, otras altemativas de solucion para diferentes escenarios, y otras 

metodologias de andlisis. 

A continuacién se describe brevemente el contenido de los capitulos que 

conforman esta tesis. 
Capitulo 1. Breve introduccion. 

Capitulo 2. Se divide en cinco partes: Aspectos quimicos y operativos 
relacionados con la refinacién del petréleo. Usos e importancia de la 

simulacién dinamica, beneficios, ventajas y desventajas. Comparacién entre la 

simulacién dinamica y a régimen permanente, por qué es mejor la simulacién 

dindmica; breve panoramica acerca de estudios similares realizados hasta la 

fecha. Antes de desarrollar un esquema de control, establecer cuales son los 

objetivos técnico econdmicos que deben establecerse para elaborar un sistema 

de control apropiado para una planta de proceso, observando diferentes 

opciones y conflictos que se presentan entre los ingenieros de disefio y los de



contro}. Finalmente, se dan algunas recomendaciones practicas. 
Capitulo 3. En este capitulo se establecen los lineamientos matematicos que 
describen el modelo utilizado para representar y resolver el caso analizado; 
ademas, se incluyen las consideraciones hechas para seleccionar y ajustar los 
tipos de controladores para el problema en cuestién. 
Capitulo 4. Esta constituido de diez partes en las que se rene toda la 

_informacién necesaria para llevar a cabo las simulaciones tanto a régimen 
permanente como a régimen dinamica del problema; incluye consideraciones 
practicas y limitaciones impuestas por el sistema mismo y por las 
herramientas de simulacién utilizadas para tal efecto, asi como propuestas de 
variacion para observar diferentes escenarios. 
Capitulo 5. Resultados obtenidos de las simulaciones a régimen permanente y 
dindmico con los casos particulares de ésta ultima que se Ilevaron a cabo, 
incluyendo en cada uno material grafico que muestra los resultados obtenidos 
de acuerdo a los cambios propuestos. Se analizan situaciones especificas sobre 
algunas fallas o limitaciones encontradas. 
Capitulo 6. Con base en los objetivos propuestos, se concluye cuales de éstos 
se cumplieron, cuales no y por qué, analizando las posibles causas. También, 
se sugieren algunas modificaciones al problema para futuras investigaciones y 
propuesta de otras alternativas para utilizar herramientas de simulacién 
dinémica diferentes a las utilizadas aqui para reforzar o rechazar las 
conclusiones dadas en este trabajo. 
Bibliografia.



Capitulo 2: Untecedentes 

2.1 Refinacion y caracterizacion del petréleo 

La refinacién del petréleo es el procesamiento de una mezcla de 

hidrocarburos en otro nimero de mezclas complejas de hidrocarburos mas 

utilizables. 

El procesamiento seguro y ordenado en gases y liquidos a altas temperaturas y 

presiones, utilizando tanques, equipo y tuberias sujetos a la tensidn y la corrosion 

requiere conocimientos considerables del proceso y de control ademds de 

experiencia en campo. 

El proceso de refinacién del petréleo ha evolucionado continuamente en respuesta a 

los cambios en la demanda de los consumidores, de mejores y diferentes productos. 

‘La necesidad original fue producir kerosina como una fuente (mejor y mas 

econémica) de iluminacién que substituyera al aceite de ballena. El desarrollo de 

las mAquinas de combustién interna condujo a la produccién de gasolina y diesel. 

La evolucién del avién creé nuevas necesidades, primero para obtener gasolina de 

alto octanaje para aviones y después para combustible de aviones "jet", que es una 

forma sofisticada del producto original: queroseno. En la actualidad las refinerias 

producen gran variedad de productos incluyendo aquellos que se requieren como 

materia prima para la industria petroquimica. 

2.1.1 Caracterizacion 

Antes de continuar, es oportuno hacer la siguiente aclaracién: Debido a que tanto 

en la literatura especializada como en la industria petroquimica y petrolera se 

utiliza la palabra crudo para referirse al petréleo, en el resto de este escrito cuando 

se utilice la palabra crudo ésta tendra el significado de "petréleo sin refinar o 

procesar", como una simplificacion. 

Los crudos son mezclas complejas que contienen diferentes componentes 

hidrocarbonados que varian en apariencia y composicién de un yacimiento 

petrolifero a otro. Los crudos varian su consistencia partiendo de compuestos que 
van desde agua hasta breas sdélidas y en color de claro a negro. Un crudo en 
promedio contiene de 83 a 87 % de carbono, de 11 a 14 % de hidrégeno, de 1 a3 % 
de azufre y menos de 1% de los siguientes componentes: N2, O2, metales y sales.



Los crudos son clasificados generalmente como parafinicos, nafténicos y 

aromaticos, basados en la porcién predominante de estos grupos en la mezcla total. 
Las mezclas base de crudos tienen cantidades variables de cada tipo de 

hidrocarburos. Estas mezclas de crudo consisten por lo comtn de dos o mas crudos 
base diferentes, por ejemplo: Istmo - Maya, Istmo ~ Maya - Despuntado. 

Los ensayos simples de crudos son utilizados para clasificar a éstos como 

parafinicos, nafténicos, aromaticos o mezclados. El método de clasificacién de 

“ensayo” (Oficina Nacional de Minas de Estados Unidos) esta basado en la 

destilacién; otro método clasificador (factor “K’” UOP) esta basado en el peso 

especifico y en los puntos de ebullicién. Métodos de ensayo mas amplios de crudos 

determinan el valor de éste y sus pardmetros de procesamiento (sus rendimientos y 

calidad de productos utilizables). 
Los crudos son agrupados de acuerdo a la estructura de sus rendimientos y también 
estan definidos en términos de la densidad API. Entre mas alta es la densidad API 
mis ligero es el crudo. Por ejemplo: los crudos ligeros tienen densidades API altas 
y pesos especificos bajos. Aquellos con bajo contenido de carbono, alto contenido 

de hidrégeno y densidad API alta, son por lo regular ricos en parafinas y tienden a 

producir proporciones mas grandes de gasolina y productos ligeros de petréleo; 

aquellos con alto contenido de carbono, bajo contenido de hidrégeno y densidad 

API baja son por lo regular ricos en aromaticos. Los que contienen cantidades 

apreciables de H,S u otros compuestos sulfurados reactivos son llamados 
“amargos”. Aquellos con menos azufre son Ilamados “dulces”. Algunas 

excepciones a esta regla son los crudos West Texas los cuales son considerados 

siempre como “amargos” sin tomar en cuenta su contenido de H2S y los crudos 

arabes altos en azufre, los cuales no son considerados amargos porque sus 
compuestos sulfurados no son reactivos. 

2.1.2 Quimica de los hidrocarburos que constituyen al petréleo 

El petréleo es una mezcla de moléculas de hidrocarburos, los cuales son 
compuestos organicos de 4tomos de carbono e hidrégeno que pueden incluir desde 

uno a sesenta Atomos de carbono. Las propiedades de los hidrocarburos dependen 

del numero y arreglo de los dtomos de carbono e hidrégeno en las moléculas. La 

molécula mds simple es un dtomo de carbono enlazado a cuatro atomos de 

hidrégeno: el metano. Todas las otras variantes de hidrocarburos se desarrollan a 
partir de esta molécula. 

Los hidrocarburos que contienen hasta cuatro dtomos de carbono son gases 

generalmente; aquellos con cinco y hasta diecinueve atomos de carbono son 

liquidos, y aquellos con veinte o mas son sdlidos. 
EI proceso de refinacién utiliza agentes quimicos, catalizadores, calor y presién



para separar y combinar los tipos basicos de moléculas hidrocarbonadas 

encontradas en forma natural en el crudo. 

2.1.3 Grupos o series principales de hidrocarburos que encuentran en forma 

natural en el petréleo 

PARAFINAS 
La serie parafinica de hidrocarburos encontrada en el petréleo tiene la formula 

general C,Hn+2 y pueden ser cadenas lineales o cadenas ramificadas (isémeros) de 

Atomos de carbono. Las moléculas parafinicas de cadenas lineales mas ligeras se 
encuentran en los gases y ceras. Ejemplos de moléculas con cadenas lineales son: 
metano, etano, propano y butano (gases que contienen de | a 4 4tomos de carbono), 

pentano y hexano (liquidos de 5 y 6 4tomos de carbono). Las parafinas de cadenas 

ramificadas (isémeros) son encontradas regularmente en las fracciones pesadas del 
petréleo y tienen octanajes mas altos que las parafinas normales. Estos compuestos 
son hidrocarburos saturados con todos los enlaces de carbono saturados, esto es, 
tres de las cuatro valencias del carbono estan ligadas a un atomo de hidrégeno. 
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Parafinas Tipicas 

Figura 2.1. Ejemplos de la estructura de las parafinas.



AROMATICOS 
Son compuestos con anillos no saturados (ciclicos) los cuales reaccionan 

facilmente debido a que tienen 4tomos de carbono deficientes en hidrégeno. Todos 
los aromaticos tienen al menos un anillo bencénico (un anillo simple caracterizado 

por 3 dobles enlaces alternados con 3 ligaduras simples entre los 6 atomos de 
carbono) como parte de su estructura molecular. Los naftalenos son compuestos 
aromaticos de dos anillos fusionados. Los aromaticos mas complejos polinucleares 

(3 o mas anillos) se encuentran en las fracciones mas pesadas del petréleo. 
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Aromaticos Tipices 

Figura 2.2. Ejemplos de estructuras de compuestos aromaticos encontrados en el petréleo. 

NAFTENOS 
Son grupos de hidrocarburos saturados con formula general C,H, arreglados en 
forma de anillos y se encuentran en todas las fracciones del petrdleo excepto en los 

mas ligeros. Predominan los naftenos de anillo simple (mono - ciclo parafinas) con 
cinco y seis 4tomos de carbono; los naftenos con dos anillos (di - ciclo parafinas) se 
encuentran en las partes mds pesadas de la nafta.
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NAFTENOS TIPICOS 

Figura 2.3. Ejemplos de estructuras nafténicas. 

Son mono-olefinas con férmula general C,H2, y contienen un doble enlace 

carbono- carbono en la cadena. El més sencillo es el etileno, con dos atomos de 

carbono, un doble enlace y cuatro 4tomos de hidrégeno. Las olefinas se forman 

normalmente, por desintegracién catalitica y térmica, rara vez se encuentran en 

forma natural en el crudo. 
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Figura 2.4. Estructuras de algunos alquenos u olefinas.



Otros compuestos no hidrocarbonados presentes en el petréleo 

El azufre puede estar presente en el petréleo como 4cido sulfidrico, mercaptano, 

sulfuros, disulfuros, tiofenos o como azufre elemental. Cada crudo tiene diferentes 
cantidades y tipos de compuestos sulfurados pero como regla general la proporcién, 

estabilidad y complejidad de estos compuestos son mas grandes en las fracciones 

mas pesadas del petréleo. El H)S es el principal contribuyente para ja corrosién en 
las unidades de procesamiento dentro de la refineria. Otras substancias corrosivas 

son: el azufre en forma elemental y los mercaptanos. El FeS resulta de la accién 

corrosiva de los compuestos de azufre sobre el hierro y acero utilizados en el 
proceso de la refinacién de petréleo como equipo, tuberia y tanques. Ademas la 

combustién de los productos principales del petrdleo que contienen compuestos de 
azufre produce substancias indeseables tales como HS, SOz, etc. 

Compuestos Nitrogenados 
EI nitrégeno se encuentra en las fracciones mas ligeras del petréleo como tal y 

como compuesto en las fracciones mas pesadas del mismo. Los Oxidos de nitrogeno 

pueden formarse en los hornos de proceso. 

T Metal 

Los metales, incluyendo Ni, Fe y V se encuentran en pequefias cantidades dentro 

del petréleo y son removidos durante el proceso de desalado. La combustion de las 
fracciones pesadas del crudo en los hornos de la refineria y en las calderas puede 

dejar depésitos de dxidos de vanadio y niquel en los ductos, tubos y 

compartimentos de los hornos. 

Sales 
Los crudos generalmente contienen sales inorganicas como NaCl, MgCl, CaCl, en 
suspensién o disueltas en aguas tratadas (salmueras). Estas deben ser removidas 0 

neutralizadas antes de procesar el crudo, para prevenir la corrosién del equipo de 
proceso o el envenenamiento de catalizadores e incrustacién. El CO, puede resultar 

de la descomposicién de bicarbonatos presentes o adicionados al crudo o a partir 
del vapor de agua utilizado en el proceso de destilacién. 
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2.1.4 Productos principales de la refinacion 

Gas natural 
El petréleo crudo en la forma como se obtiene de los pozos siempre esta 

acompafiado por cantidades apreciables de gas natural. Mucho de este gas se separa 

en el cabezal del pozo y otra parte estard en solucién con el crudo que se manda a la 

refineria. El gas natural esta compuesto por hidrocarburos de la serie parafinica, 

CO2, No, y helio en algunas ocasiones. Contiene ademas H,S y compuestos 
organicos de azufre. El metano es el principal componente y a veces es 
practicamente el unico presente, alcanzando hasta el 99 % del total. El gas natural 

llamado “himedo” contiene cantidades importantes de los homdlogos al metano; 

en el gas llamado “seco” el metano es el que predomina. Los gases naturales son 
clasificados de acuerdo con su contenido de vapores de hidrocarburos liquidos 
ligeros. Un gas seco contiene menos 0.1 % galones de gasolina por cada 1000 ft de 

éste; el gas “mediano” contiene de 0.1 a 0.3 y el gas “humedo” de 0.3 en adelante. 
Los factores principales que determinan el contenido de gasolina en el gas natural 

son: 
1) El contenido de fracciones ligeras en el crudo. 
2) La presién del pozo. 

3) El contacto intimo entre el gas y el crudo. 

° 

Gasolina 
E! producto m4s importante de la refinacién es la gasolina, una mezcla de 

hidrocarburos con intervalos de puntos de ebullici6n que van de temperatura 
ambiente a temperaturas cercanas a 400 ° F (195 ° C). Dentro de este intervalo de 

temperaturas se encuentran los hidrocarburos alifaticos desde butano hasta el 

dodecano, incluyendo los naftenos y aromaticos que tienen puntos de ebullicién 
pequefios. La calidad de la gasolina est4 dada por las siguientes caracteristicas 
importantes: 
1. - Estabilidad a la formacién de gomas. 
2. - Aplicabilidad a los motores de combustién interna, medida por el indice de 
octano y la volatilidad. 

3. - Presién de vapor. 
4. - Contenido de compuestos de azufre (para control ambiental). 

Kerosina 
Es un producto llamado “destilado intermedio” que encuentra uso considerable 

como combustible para aviones y como medio de calefaccién doméstica. Cuando 
se utiliza como combustible para avién algunas de sus caracteristicas importantes 

son: 

oy



1. - Punto de congelamiento. 

2. - Punto de flasheo. 
3. - Punto de neblina o niebla (debe arder totalmente sin producir humo). 

El combustible para avién que se vende comercialmente tiene intervalos de 
ebullicién de 375 a 525 ° F (190 a 274 °C) y el combustible militar va de 130 a 550 

° F (54 a 288 ° C). Con especificaciones menos severas, se utiliza para iluminacién, 
calefaccién, como solvente y para mezclado con diesel o gasolina. 

LPG 
Gas licuado de petrdleo, como se conoce comercialmente, el cual consiste 

principalmente de propano y butano liquidos. Es producido para utilizarse como 

combustible doméstico e industrial, gas urbano y para la fabricacién de productos 
petroquimicos. 

La especificacién importante de este producto es su presién de vapor moderada 
(entre 5 y 15 kg/cm’ man. a 38°C). 

Combustibles 
Los combustibles diesel y aceites para calefaccién doméstica tienen intervalos de 

ebullicién entre 400 a 700 °F (204 a 371 °C). Las cualidades deseables requeridas 
para éstos incluyen: 

1.- Punto de flasheo. 
2.- Punto de turbidez. 
3.- Combustién limpia. 
4.- Que no haya formacion de depésitos en los tanques de almacenamiento. 

E! gasdleo es el destilado que se obtiene entre 1a kerosina y los aceites lubricantes. 

Inicialmente fue utilizado para la fabricacién de gas combustible, de donde obtuvo 
el nombre, pero actualmente se utiliza para obtener gasolina por desintegracién y 
como combustible en los casos en que se desea tener mayor fluidez que la del 
Residuo. 

E] residuo es la materia no volatil que queda después de que las fracciones mas 

ligeras han sido separadas por destilacién. Generalmente son ricos en parafinas y/o 
asfalto dependiendo de la naturaleza del crudo procesado, por lo que se clasifica en: 
a) Base parafinica. 

b) Base asfaltica. 
c) Base mixta. 
Se emplea como combustible de: avién, plantas de energia, edificios e instalaciones 

industriales. Son mezclados con aceites lubricantes menos viscosos para aumentar 
la viscosidad de éstos. Las especificaciones importantes de los residuos son que 
tengan alta viscosidad y bajo contenido de azufre.



2.1.5 Operaciones de refinacién del petréleo 

La refinacion del petrdleo comienza con la destilacién o fraccionamiento de los 

crudos para separar grupos de hidrocarburos. Los productos resultantes estan 

relacionados directamente con las caracteristicas del crudo procesado. La mayoria 
de los productos de la destilacién es convertida posteriormente en otros productos 

mas utiles, debido al cambio en el tamafio y estructura de las moléculas (cadenas) 

hidrocarbonadas a través de la desintegracién, reformacién y otros procesos de 
conversion. 

Los procesos y operaciones de refinacion del petrdleo pueden ser divididos en 

cinco areas basicas: 

H Fraccionamiento. 

I) = Conversién. 
III) Tratamiento. 

IV) Formulacion y mezclado. 
V) ~~ Otras operaciones de refinacién. 

Solo se tratara el primer punto, por la relacién directa que tiene con esta tesis. 

Destilacion del petréleo crudo (Fraccionamiento) 

El primer paso en el proceso de refinacién es la separacién del crudo en varias 

fracciones o “cortes” por destilacién en torres atmosféricas y de vacio. Las 

fracciones principales o “cortes” obtenidos tienen intervalos especificos en sus 
puntos de ebullicién y pueden ser clasificados en orden descendente de volatilidad 
en: gases, destilados ligeros, destilados intermedios,-gasdéleos y residuos. 

El crudo alimentado a la refineria pasa a través de una seccién de desalado para 

remover agua, sales, sdlidos suspendidos y metales solubles en agua. Después pasa 
por una seccién de precalentamiento utilizando el calor recuperado del proceso 

mismo. Esta carga de crudo es enviada a un calentador de fuego directo u horno, 
donde se aumenta y mantiene su temperatura cerca de los 700 ° F (370 ° C). 

Después se alimenta dentro de una columna de destilacién unos 4 0 5 platos justo 

arriba del fondo de la misma a una presién ligeramente mayor a la atmosférica y a 
temperaturas de 650 a 700 ° F (el calentamiento del crudo por encima de este 
intervalo puede causar la desintegracién térmica del mismo, lo cual no se desea). 
Casi todas las fracciones se vaporizan conforme el vapor caliente asciende a través 
de la torre, los productos principales son retirados o extraidos; éstos incluyen



aceites lubricantes, gas6leo, kerosina gasolina y gases incondensables. 

La torre fraccionadora es un cilindro de acero con una altura aproximada de 120 
pies, que contiene platos horizontales (colocados horizontalmente y en tren), para 

separar y colectar los liquidos. En cada plato los vapores provenientes de abajo 
entran en las perforaciones y burbujeadores. Estos permiten que los vapores 

burbujeen a través del liquido contenido en el plato causando Ja transferencia de 
masa. Un vertedero drena parte de los liquidos condensados de cada plato 
tegresandolos al plato inferior donde la temperatura es mayor causando la 
Tevaporizacion. 

La evaporacién, condensacién y lavado son repetidos muchas veces hasta que el 

grado deseado de pureza del producto es alcanzado. Después las corrientes laterales 
de ciertos platos son extraidos para obtener las fracciones deseadas en columnas 
menores adyacentes Hamadas agotadores. 

Los productos clasificados desde gases incondensables en el domo, hasta residuos 
pesados en el fondo pueden ser tomados continuamente de la torre de 
fraccionamiento. A menudo se utiliza vapor de agua en las torres para disminuir la 

presion de vapor y crear un vacio parcial. El proceso de destilacién separa los 
constituyentes principales del crudo en los productos asi llamados como cortes. En 

algunos casos el crudo es “despuntado” destilando unicamente las fracciones 
ligeras, dejando un residuo pesado que normalmente es destilado después en la 
unidad de destilacion al vacio. (Véase la fig. 2.5). -



Sl 

“eLiouyoy eun ered oyuarmeusyecaid ap uay UIs ROLIQJsOUTY UOIORTHSOp ap UNIO00g “gz BINS 

<a 

  

  
  

  
  

    

  
  

    

    va



2.2 Importancia de la simulacién dindmica 

Mejorar un proceso, desde el punto de vista econdmico, ambiental, de 
seguridad, pasando por el adiestramiento del operador de planta o 

simplemente la observacién y representacién rigurosa de un fendmeno con 
herramientas de programacién cada dia’ mas robustas y complejas, son 
algunas de las causas que han motivado al ingeniero quimico a desarrollar y 
utilizar la simulacién dindmica en el d4mbito industrial como en el de la 
investigaci6n. 

Algunas ideas sobre lo que pudiese definir a la simulacion dindmica se dan a 
continuacién. 
Una simulacién dindmica consiste de un modelo matematico de un proceso 
levado a cabo en una computadora. Los modelos estan basados en principios 
basicos de ingenieria quimica y mecanica, estos modelos incluyen toda la 
informacién de medicién y control disponible para un ingeniero de planta u 
operador, mds un vasto numero de variables adicionales las cuales pudiesen no 

estarlo. Por ejemplo: el funcionamiento hidraulico interno de una columna de 
destilacién (25). 

La simulacién dindmica resuelve ecuaciones algebro — diferenciales 

resultantes de las ecuaciones del balance de masa y energia de un proceso a 
estado no estacionario, proporcionando la respuesta dindmica del proceso 

quimico. Estos resultados (respuesta) son utilizados en aplicaciones de 

control. 

Existen varias razones por las cuales los procesos quimicos estan siendo 
estudiados cada vez mas a través de la simulacién por computadora. 

- El comportamiento de los procesos puede ser representado mejor por 
modelos mas exactos y rigurosos a través de la computadora. 

- El uso de la computadora y especificamente de los simuladores de 
procesos, evita el trabajo extra, simplificando el modelado o representacién 

de sistemas complejos (con sus limitantes) obteniéndose en menor tiempo 
la respuesta requerida. 

- Los simuladores de procesos disponibles son altamente avanzados para la 
resolucién de sistemas de ecuaciones (algebraicas, algebro — diferenciales) 

lineales 0 no lineales; para la estimacién o calculo riguroso de propiedades 
termodinémicas. Son flexibles en cuanto a su uso y tienen mucha 
aceptacién hoy en dia tanto en la industria quimica como en las 
instituciones de ensefianza superior. 
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2.2.1 Perspectiva histérica 

Uno de los pioneros en el 4mbito o desarrollo de los modelos dinamicos de 

equipos de proceso y de un simulador con caracteristicas dinamicas fue Roger 

G.E. Franks en 1971; quien desarrollé las bases con DYFLO para la mayoria 

de los estudios reportados y simuladores tanto académicos como comerciales 

elaborados hasta la fecha. 
No obstante, y a pesar de que con el paso del tiempo se le adicionaron 

médulos de proceso y procedimientos numéricos de resolucién, DYFLO2 (la 

siguiente versién) continué teniendo graves deficiencias en el aspecto de 
estimacién de las propiedades termodindmicas y en el desplegado de la 
informacion de salida. Algunos otros simuladores dinamicos desarrollados en 

los afios 70’s y 80’s que también tienen estas limitantes (métodos primitivos 

para evaluar propiedades y desplegado y manipulacién de la informacién 
obtenida) son: 

DYSCO Universidad de Michigan (1974). 
DOPL Japan Co. 

MODYS Mitsui. Toatsu Chem (1977). 

PRODYC U. de Houston, Oguchi (1970). 

DYNSYL Lawrence Livermore Lab, Patterson (1980). 

DPS (Dynamic Process Simulator) Institute of JUSE, Thambynayagam 

(1974). 
FLOWSIM U. de Connecticut, Babcock (1983). 

OSUSIM Koenig David (1972). 
CARDS (Comprehensive And Robust Dynamic Simulator) Wheatly 1990. 

Algunas otras desventajas de estos simuladores son: 

El manejo de un numero limitado de unidades que pueden manejar por corrida 

o problema; el banco de datos de compuestos es muy pequefio, y tampoco 

manejan caracterizaciones de petréleo (pseudo- compuestos). 

Mas recientemente, en los 80’s y principios de los 90’s con el desarrollo de 

computadoras sofisticadas (mayor capacidad de almacenamiento y manejo de 

informacion, velocidad de procesamiento y respuesta, ambiente grafico, etc.) 

estos simuladores clasificados como “académicos” han cedido terreno y 

resultan obsoletos con la aparicién de simuladores comerciales patrocinados y 

construidos por grandes empresas enfocadas al ramo de la industria de 

procesos. 
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Algunos de estos son: 

HYSYS (Integrated System of Engineering Software) Hyprotech. 

SPEEDUP (Simulation Program for the Economic Evaluation and Design of 

Unsteady State Process) Aspen Technology. 

GPROMS* Imperial College. 

OTISS  SAST 
DSS-100 (Dynamic Simulation System ) Simtronics. / 

Los cuales han solucionado el problema del manejo de la informacién, 
despliegue de graficos, estimacién y calculo de propiedades termodinamicas, 

bancos de datos mas extensos de compuestos, procedimientos numéricos 

actualizados y mejorados, etc. 

2.2.2 Importancia del régimen dindmico 

El enfoque de los disefiadores de procesos y de los operadores de planta 

hacia el mejoramiento y optimizacién de las plantas de proceso se han basado 

en las respuestas a régimen permanente del sistema tratado, desde que éstas se 
disefiaron o construyeron. Sin embargo la informacién que proporciona el 

estado estacionario puede ser engafiosa, incorrecta e incompleta. 
Tradicionalmente la simulacién de procesos a régimen dindmico ha sido 
utilizada para cumplir estas tareas u objetivos: 

1) Disefio y analisis de sistemas de control. 

2) Analisis de seguridad de los procesos (condiciones de riesgo). 

3) Demostraciones para entrenamiento de operadores de planta. 
4) Control de calidad de los productos. 
5) Arranque y paro de procesos. 

El beneficio principal de analizar el comportamiento dinamico de un proceso 
es entender mejor a éste. Comprendiendo mejor el funcionamiento dinamico 
de un sistema se pueden realizar pequefios cambios en: 

E] arreglo de los equipos de planta existentes. 

Localizacién de los puntos de alimentacién. 
Las condiciones de operacién. 

Las estrategias de control. 

Lo anterior significa mejoras en el producto final (terminado), flexibilidad de 

proceso, mejor utilizacién de la energia, mayor calidad de producto, mayor 

seguridad y/o minimizacién de residuos peligrosos 0 indeseables. 
*Cabe sefialar que éste no es un simulador en si. Es un programa de resolucién numérica de sistemas de 
ecuaciones, pero al igual que los simuladores de los 70's el usuario debe proporcionar estimados de las 

propiedades termodinamicas o las ecuaciones para calcularlas. 
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Con un minimo costo de capital, el entendimiento de un proceso puede brindar 

© traer retornos de la inversion. 

Y desde el punto de vista de control, los beneficios que se pueden obtener de 
andlisis dinamicos son el desarrollo de estrategias de control ya que 

proporcionan una idea avanzada del proceso permitiéndole al ingeniero en 
control: 
- Determinar como se propagan las perturbaciones a través del sistema. 
- Entender la sensibilidad de las variables de proceso a Jas perturbaciones del 

mismo. 
- Investigar las interacciones del proceso con el ciclo de control. 
- Determinar el efecto del dimensionamiento de equipo o de cambios en el 

arreglo de éste sobre la operacién global de la planta. 
- Determinar los efectos de las condiciones ambiente sobre la operacién del 

proceso. 
- Comparar el funcionamiento dinamico de estrategias alternativas de 

control. 
- Llevar a cabo la sintonizacién del ciclo de control. 
- Realizar pruebas de arranque; paro; operacién baja, media y maxima. 

2.2.3 Usos 
La siguiente lista desglosa algunos de los principales usos 0 campos de 

aplicacién de la simulacién a régimen dinamico en la industria de proceso, 

resaltando algunas actividades especificas encontradas actualmente dentro de 
cada drea de aplicacién. 

a) Aspectos de seguridad industrial y de impacto ambiental. 

e Deteccién de mezclas explosivas inesperadas durante condiciones 

transitorias. 

e Dimensionamiento de valvulas de alivio. 

b) Disefio conceptual de procesos. 

Anilisis de factibilidad en el disefio de nuevos procesos. 

Evaluacién inicial técnica - econédmica de varias alternativas de disefio. 
Anilisis de desempefio debido a cambios solicitados. 
Investigacién sobre impactos en la operacién y controlabilidad de equipo 

debidos a cambios en la alimentacién. 
c) Disefio del sistema de control. 

¢ Generacién de valores operativos de “Set points” (SP), parametros de 
sintonizacion, etc. 

¢ Impacto en el cambio de internos, de empaque a platos sobre la 

controlabilidad de columnas.



© Disefio de sistemas de control en plantas nuevas o modernizadas, 
inspeccién sobre nuevos disefios y mejoras a sistemas existentes. 

¢ Investigacién répida de varias alternativas para esquemas de control 

complejos; como aquellos utilizados en columnas de destilacién grandes. 

¢ Generacién de algoritmos para Control Basado en Modelos (MBC). 

¢ Especificacién y dimensionamiento de valvulas de control. 
d) Optimizacién operativa. 

e Programacion de arranques y paros. 

e Adicién o remocion de lineas de arranque. 

* Planeacién y operacién de mantenimiento. 
e) Localizacién de problemas. 

e Evaluacién r4pida de alternativas y mejor solucién para mantener el 

funcionamiento ptimo de la planta siguiendo cambios operativos forzosos. 
e Evaluacién econdémica de alternativas, tales como adicién de nuevos 

sistemas de control distribuido (DCS) para renovar plantas viejas. 
© Cuestionarios acerca de accidentes o fallas (What if?). 
f) Entrenamiento y ensefianza. 

Uso de sistemas de control digitales. 

Conocimiento operativo de una planta especifica. 
Demostracién de la accién y ventajas de sistemas de control avanzado. 
Apreciacién de la simulacién dinémica como una herramienta de disefio y 
operativa. 

2.3 Respuesta del régimen permanente contra la respuesta a régimen 

dindmico 
En palabras de Luyben(1), se pueden resumir las diferencias, ventajas y 

desventajas del andlisis a régimen permanente respecto al dinamico: “un 

andlisis a estado estacionario aunque es esencial, tipicamente no es suficiente 

para operar un proceso quimico satisfactoriamente. Deberemos entender 

también algo acerca del comportamiento dindmico de las unidades 

individuales y del proceso como un todo. Al menos, necesitamos conocer qué 

caracteristicas gobiernan la respuesta dinamica del sistema: tiempos muertos, 
velocidad de transporte y capacitancias”. 
Una simulacién dindmica es diferente de una simulacién a régimen 
permanente en que la primera predice como cambian las variables del proceso 

con el tiempo cuando se mueven de un estado estacionario a otro o durante 

una perturbacién o cambio transitorio; una simulacién a régimen permanente 

Unicamente muestra los valores de las variables cuando la planta esta en 

estado estacionario, cuando una simulacién dinamica se realiza o ejecuta en 
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“tiempo real” la respuesta dinamica de las variables en la simulacién podra ser 

exactamente la misma que la respuesta de las variables actuales en la planta de 

proceso. 
La simulacién a régimen dinémico responde a las limitaciones del disefio de 
equipo real, a régimen permanente no. Esta respuesta dindmica incluye: caidas 

de presién en tuberias, capacidad de bombas, compresores y valvulas, 

constantes de sintonizacién de los controladores, retencién de liquido y de 

vapor, etc. Asi una simulacién dinamica representara el perfil de cambio de 
presién y las limitaciones en el equipo cuando se mueve de un estado 

estacionario a otro. Ademés, las transiciones de operacién son algunas veces 
la limitaci6n de capacidad del sistema, éstas no seran tomadas en cuenta para 

una simulacién a régimen permanente. En general, el régimen permanente 
responde mejor la siguiente pregunta: gCémo deseo que opere una planta 

nueva? mientras que el régimen dindmico responde mejor a la pregunta: 

4Cémo puedo operar mi planta existente? 
En contraposicién a las ventajas que ofrece la dindmica de sistemas respecto a 

la simulacién a régimen permanente, hay que sefialar las siguientes 

desventajas: 
1. - La cuantificacién de los cambios en las variables que representan un 

modelo respecto al tiempo implica la resolucién de sistemas de ecuaciones 

algebro — diferenciales (lineales y no lineales) muy complejos, lo que hace a 

un simulador dinAmico consumidor de mucho tiempo y restringe su uso a 

sistemas de cémputo muy sofisticados en cuanto a memoria, espacio y 

velocidad de procesamiento (128 MB de RAM, 200 MB de espacio minimo, 

velocidad de 450 MHz, etc.). 
2. - Aunado a lo anterior, si los modelos representan mucho mejor al sistema 
real, las ecuaciones que describen tal modelo crecen en numero y en la 

mayoria de los casos se vuelven menos entendibles para un usuario externo y 

como se ha sefialado mds consumidoras de tiempo de ejecucién / resolucién. 
Ademas la deteccién de problemas durante la resolucién se vuelve mas dificil. 
3. - Las caracteristicas 0 requisitos basicos que debe reunir un simulador 

dinamico como: lenguaje de programacién por computadora, procedimientos 

matematicos de integracién, modelos en “bibliotecas” de operaciones y 

procesos unitarios, paquetes de calculo de propiedades termofisicas, elevan el 
costo de licenciamiento de los mismos, que agregado a la dificultad de 

manejo, los margina a sectores exclusivos de la industria y la investigaci6n. 

Esto le ha restado a la fecha oportunidad de explotacién como herramienta de 
resolucién para sistemas dinamicos con potencialidad de uso. 
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2.3.1 Estudios realizados sobre destilacién a régimen dindmico 

Con el surgimiento de las primeras herramientas de andlisis dindmico 

(simuladores) se comenzé a estudiar casos muy sencillos y con aplicacién 

meramente demostrativa para verificar el funcionamiento de tales programas. 
En la mayoria de los casos se analizan comportamientos de la separacién de 

mezclas binarias o hasta cinco componentes; esquemas muy simples de 
columnas de destilacién aisladas con una alimentacién y dos productos 

principales: destilado y producto de fondo. Otros se han enfocado al campo de 

control de procesos, insertando en la columna controles de nivel en el tanque 
acumulador y en la base de la misma, o un control de temperatura o 

composicién en un plato manipulando el reflujo. Otro enfoque de estudio 

abordado es sobre técnicas de disefio de sistemas de control para columnas de 
destilaci6n simples, o andlisis de esquemas de control alternativos en 

columnas de este tipo, que descarten aquellas opciones que !leven a problemas 

operativos, a situaciones inalcanzables (reflujo cero 0 infinito), que implican 

grandes costos, etc. Por cierto, todos utilizan mezclas de benceno — tolueno — 

xileno y combinaciones posibies, mezclas agua - etanol y derivadas. Pero 

todas son tedéricas. Sin menospreciar sus aportaciones, ninguno resuelve un 

problema real. 

En contraste, los escasos estudios Ilevados a cabo por los también escasos 

investigadores sobre el tema de la dindmica de unidades de fraccionamiento 

de crudo, resuelven problemas de aplicacién reales en sistemas reales que 
operan en planta y que reinen y superan todas las caracteristicas de los casos 

discutidos, tanto en la complejidad de evaluacién termodindmica de la mezcla, 
como en el numero de compuestos, arreglo y numero de etapas y equipos, 

sistemas de control, tipos de controladores, alimentaciones, etc. 

En este reducido y selecto grupo de investigadores del comportamiento 

dinamico de fraccionadoras de crudo destacan: Hsie (1989), Riggs y Chung 

(1995), Olsen y col.(1997) y Chang y col.(1998). Posiblemente existan otros 
pero es muy dificil localizarlos debido a que las publicaciones son pocas y la 
informacién no es totalmente abierta. 
Los cuatro, han estudiado diferentes problemas y tanto los propdésitos como 

los alcances de los mismos han sido distintos. Riggs (11) se enfocé al control 

de la calidad de los productos y a desarrollar sus esquemas de control. Olsen y 

col. (13) se enfocaron al desarrollo de un médulo especifico para insertar 
dentro de simuladores comerciales como Prosim, con fines de adiestramiento 

a operadores de planta y didacticos. Chang y col. (16) modelaron 
rigurosamente las ecuaciones del comportamiento dinamico de un plato 

valvulado. Hsie (14) orient6 su estudio al control de procesos, o mds bien, a 
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los algoritmos mateméticos de control y el andlisis de la respuesta dinamica 
(programacién cuadratica matricial). 
Hsie y Riggs se basaron en una torre estudiada por Cechetti y col. (10), que es 

una torre tedérica andloga a una fraccionadora de crudo de EXXON. Ambos 

desarrollaron sus propios programas en Fortran para realizar Ja simulacién y 
de los cuales no se puede precisar mucho, solo que simplificaron el modelo de 
etapa a un flash adiabatico y redujeron la ecuacién de Francis, para el cdlculo 
de las retenciones de liquido. También sefialan en forma independiente, 1a 
importancia de seleccionar el algoritmo de resolucién para la destilacién 

(Bubble Point, Sum Rates, etc.) tanto en modo estacionario como dinamico 

para validar los resultados. Chang y col. Utilizaron gPROMS para modelar las 

etapas de una columna atmosférica de 56 platos en operacién actual en Arabia 
Saudita. Muestran los resultados graficos de las variables fisicas y 
termodindmicas analizadas que describen al modelo a través del tiempo. 
La publicacién de estos trabajos es relativamente reciente (1989-1998), 
ademas de escasa; ambos factores indican que es un campo de estudio no 

explorado ni explotado completamente, por lo que es necesario y conveniente 
Tealizar mas investigaciones en este tema. Sin embargo los alcances y 

objetivos deberan ser discretos debido a su complejidad. 
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2.4 Objetives de control en columnas de destilacién 

Los problemas de anélisis, disefio y control de procesos industriales desafian 
al ingeniero para crear un proceso seguro con la funcionalidad deseada que 
retina tanto calidad de producto como requerimientos del mismo. 

E] alcance tradicional para desarrollar un proceso habia sido llevar a cabo el 

andlisis de disefio y posteriormente el de control en forma secuencial. La tarea 

del ingeniero de disefio se enfocé en determinar la estructura del esquema de 
proceso (Diagrama de Flujo de Proceso), los parametros y condiciones del 

estado estacionario requeridos para cumplir las metas de produccién. El 

objetivo fue optimar la rentabilidad (minimizar el costo anual, maximizar la 

utilidad anual, maximizar el valor presente neto, etc.), considerando la 

operacién a estado estacionario wnicamente en la evaluacién de un gran 
numero de alternativas de esquemas de proceso y condiciones de disefio, asi 

como pardmetros que satisficieran los requisitos operativos. Poca o nula 
atencién le fue dada a la “controlabilidad” dindmica durante las etapas 

iniciales del disefio. Después que un disefio final habia sido desarrollado, los 
planos detallados fueron “abandonados” para que después los tomaran los 
ingenieros de control de proceso. 
La tarea del ingeniero en control se centré en establecer una estrategia de 

control para asegurar el funcionamiento estable dindmico y satisfacer las 

demandas de calidad del producto. Estos objetivos debian ser cumplidos frente 

a perturbaciones potenciales, fallas de equipo, cambios en los flujos de 
produccién y transiciones de un producto a otro. Hace mucho tiempo se 
Teconocié que este propdsito secuencial tradicional es un camino muy pobre 
para hacer negocios. El disefio de un proceso determina su controlabilidad 

inherente, la cual significa: gqué tan bien el proceso rechaza las 

perturbaciones? Y zqué tan facil se mueve éste de una condicién de operacién 
a otra? La consideracién de la controlabilidad dinamica de un proceso debe ser 

una parte integral de la sintesis de disefio. 

Durante las pasadas dos décadas, las presiones de la competencia, los 

problemas de seguridad, los costos de la energia e intereses ambientales han 

incrementado la complejidad y sensibilidad de los procesos. Las plantas han 
Negado a ser m4s integradas extremadamente con respecto a los flujos de 
materia (configuraciones complejas, introduccién de corrientes de 
recirculaci6n) y de energia (integracién térmica). Estos procesos son dificiles 
de controlar generalmente. 

Existen varias razones por las cuales el enfoque tradicional de disefio fue 
tomado. Uno, involucré la falta de herramientas de disefio ayudado por 
computadora para estudios dindmicos de planta. Desde hace varios afios, 
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muchos avances en esta drea han surgido. Pero estas herramientas pronto 

estaran disponibles (actualmente ya hay algunos, aunque no con la 
potencialidad deseada) y permitirdn al ingeniero de disefio y al ingeniero de 

control moverse conjuntamente entre el desarrollo de un Diagrama de flujo de 

proceso (DFP) a estado estacionario y el analisis de controlabilidad dindmico. 

Otra raz6n para que el enfoque tradicional de disefio haya sido usado es que 

las barreras tecnolégicas separan a los ingenieros de disefio (quienes saben 
poco acerca de control) de los ingenieros de control (quienes saben poco 
acerca de disefio). 

En el pasado, “buen control” significaba alcanzar o exceder las 

especificaciones de los productos. Ahora los clientes a menudo demandan 
control “con punteria” donde la variabilidad en cualquier direccién de una 

especificacién significa control pobre. Esto hace el trabajo de un ingeniero de 

control mas dificil y enfatiza la importancia de desarrollar un proceso 

facilmente controlable, es decir, uno que casi “se maneje solo” y tenga baja 
sensibilidad a las perturbaciones. 

Una cantidad creciente de evidencias sefiala hacia el deseo de incorporar 

consideraciones de controlabilidad en las diferentes fases del disefio de una 
planta. Esta puede ser mejor en la gran carrera para construir un proceso que 

tenga mayores costos de capital y energia, si la planta proporciona una 

operacion mas estable y alcanza menos variaciones en la calidad del producto. 

Se presentan a continuacién dos ejemplos que ilustran la “toma de 
decisiones” © intercambios inherentes entre la rentabilidad a régimen 

permanente y la controlabilidad dinamica. 

1. - El m4s comin e importante “intercambio” comprende especificar los 

volamenes de retencién de liquido en tanques de balance, bases de columnas, 

tanques de reflujo, etc. Desde el punto de vista del estado estacionario éstos 

deben mantenerse tan pequefios como sea posible para minimizar capital de 

inversién y reducir problemas potenciales de seguridad y contaminacién. 
Entre mayor retencién de liquido se necesite en la base de una columna de 

destilacién mas alta debe ser ésta. Ademas si la cantidad de materia en la base 
de la columna es sensible al calor, es muy aconsejable mantener la retencién 

de liquido tan pequefia como sea posible para reducir el tiempo que la materia 
esté a la temperatura més alta de la base. Grandes retenciones de liquido 
incrementan los riesgos de seguridad y contaminacién si se manejan 
materiales toxicos o peligrosos, porque las fallas de equipo tienen el potencial 
para liberar grandes cantidades de materia. 

Todas estas consideraciones sugieren el uso de pequefias retenciones de 

liquido, sin embargo, desde el punto de vista de dindmica y control, se desea 
bastante retencion, que sea capaz de manejar cambios subitos grandes en los 
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flujos de entrada y salida del equipo. Por ejemplo en una columna de 
destilacion se requiere que ésta sea capaz de “desplazarse” a través de las 
perturbaciones sin pérdida de los niveles de liquido en Ia base o en el 
acumulador de reflujo. 
Algunas reglas heuristicas se han sugerido para estimar la retencién de liquido 
en muchos sistemas. El tiempo de retencién entre 5 y 10 minutos funciona 
bien. Si una columma tiene un rehervidor a fuego directo la retencién en la 
base de la columna debe ser mayor. Si una unidad de proceso secundaria es 
particularmente sensible a los cambios de composicién o flujo, entonces el 
volumen de retencién en los equipos que preceden a esta unidad deben 
incrementarse. 
2. - Otra “toma de decisiones” o intercambio se presenta en el disefio de un 
condensador con flujo por gravedad. Suponga que esta enfriando un reactor, 
removiendo el vapor del domo (parte superior) y condensandolo en un 
intercambiador localizado sobre el reactor. El condensado regresa al reactor 
como liquido a través de la linea de retorno. La presién en el reactor debe ser 
mayor que la presidn en el condensador para que fluya el vapor. La corriente 
de retorno de liquido deberd fluir de regreso al reactor contra un gradiente de 
presién positivo. Este se logra poniendo una pierna de liquido en la linea de 
retorno de suficiente altura para vencer el gradiente de presién y cualquier 
caida de presién a través de la linea. Bajo condiciones normales, la altura de 
liquido puede ser de varios metros, pero ya que la cafda de presion a través de 
la linea de retorno se incrementa con relacién a la raiz cuadrada del flujo de 
vapor, la altura de liquido debe incrementarse por un factor de 4 si el flujo de 
vapor se duplica. Asi el ingeniero de control obliga al ingeniero de disefio a 
montar el condensador mucho mas alto que a las condiciones de ‘régimen 
permanente, y esto incrementa el costo de capital. 

2.4.1 Objetivos 

Exclusivamente se hard referencia a torres de destilacién. 

L- El primer punto a ser establecido es el objetivo econémico de la columna. 
Si uno de los productos es mucho mas valioso que otro, entonces la ganancia 0 
beneficio debera ser maximizado si la recuperaci6n de ese producto es 
maximizada operando a su mas alta separacién. 
IL- Si los productos son de valor similar, como es comin en las fracciones del 
petréleo, o si la energia es particularmente costosa como en una columna con 
servicios de refrigeracién en el condensador, entonces el consumo de energia 
debe ser minimizado controlando tanto las composiciones de producto tan 
cercanas a las especificaciones como sea posible. 
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HL.- En algunos casos el valor de los productos y el costo de la energia son 
similares y ademas existe una composicién éptima que es mejor que el limite 

para la especificacién, pero ésta todavia no representa un minimo o maximo. 
Fauth y Shinskey ” describen una torre despropanizadora que cae en esta 
categoria. 

Las opciones principales disponibles para el control de la composicién en el 
domo son: El destilado, el reflujo(L1), y fa relacién de reflujo. Si L/D < 1 

entonces el destilado debe ser manipulado por el control de nivel del tanque 

acumulador y Li fijada en la relacion para que ésta sea ajustada por el] 

controlador de composicién del domo. Sin embargo para la mayoria de las 

columnas L/D > 1 y el sistema de la figura 2.6 es preferido. 

  

(Figura 2.6. El control de nivel 
manipula el flujo de tiquido 
kcondensado total, mientras el control 

Kde composicién manipula la relacion 
kde reflujo.       

  

Drsnilate 

Existen tres opciones también para el control de composicién en el fondo de 
la columna manipulando B, Vn y Vn/B, pero son similares al control en el 

domo y no se trataran aqu{ pues no son parte del propdsito de la tesis, pues la 

columna a tratar carece de rehervidor. 

IV.- Columnas con salidas faterales. Las columnas con corrientes laterales 
(una salida lateral) tienen una variable manipulada adicional: el flujo del 

producto extraido directamente de uno de los platos. Esta corriente 
normalmente es extraida como liquido si esta sobre el plato de alimentacién, y 

como vapor si se extrae debajo de éste. 

* Chemical Engineering Progress, pp 49-54, Junio 1975. 
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Las columnas con una salida lateral son separadas en tres clases de acuerdo a 

su corriente mas pequefia. 

Clase I. Destilado. 
Clase II. Producto de fondo. 
Clase III. Salida lateral. 
Las columnas clase I o columnas de pasteurizacién tiene como funcién 
remover un componente clave ligero de la salida lateral, el cual es tomado 

como un liquido sobre el plato de alimentacién. La salida lateral tiene dos 
especificaciones: un componente ligero y una impureza pesada. 

Las columnas clase IH son opuestas a la clase I: la salida lateral es tomada 
como vapor debajo de plato de alimentacién, y un flujo pequefio de impurezas 
pesadas del fondo es removida del fondo. Nuevamente la corriente lateral 

tiene las dos especificaciones sefialadas. En ambas clases de columnas la 

salida lateral es el producto mds importante. 
En las columnas clase JI la salida lateral representa un flujo pequefio de un 

componente clave intermedio el cual debe ser removido. Si se permite 

acumularse hasta que alcance suficiente concentracién para salir en el domo o 
fondo, este podria reducir la concentracién de los componentes clave ligero y 
clave pesado a través de gran parte de la columna, tal que la separacién es 
afectada. La configuracién del ciclo de control comienza asignando 
arbitrariamente el flujo de la corriente mas pequefia para controlar la 

concentracién de su componente clave en la salida lateral. Después, la 
interaccién entre los ciclos de composicién restantes es estimada usando el 
mismo procedimiento seguido para columnas con dos productos principales: 

destilado y fondos. Las columnas con multiples salidas laterales no pueden 
analizarse por estos métodos. El ejemplo mas notable — la fraccionadora 

atmosférica de crudo - requiere control del balance de materia en todas las 
salidas laterales m4s su desacoplamiento, partiendo de arriba hacia debajo de 

la columna (5). 

2.5 Algunas recomendaciones para disefiar un sistema de control 

- Las siguientes guias son meramente cualitativas. 

- El propésito es proporcionar un panorama amplio de como encontrar una 
estructura de control efectiva y disefiar un proceso facilmente controlable. 

Algunas consideraciones dindmicas deben tomarse en cuenta en el disefio de 

una planta en la etapa inicial, preferentemente en la etapa de disefio 

conceptual. A menudo resulta facil y barato disefiar una pieza del equipo de 
proceso en las primeras etapas de un proyecto tal que ésta sea facil de 

controlar. Si la planta es disefiada con poca o ninguna consideracién dinamica, 

28



un sistema de control elaborado puede requerirse para sacar el mejor provecho 
de una situacién pobre. Por ejemplo es importante tener retenciones de liquido 

en tanques de balance, acumuladores de reflujo, bases de columnas, etc., 

bastante grandes para proporcionar amortiguamiento efectivo de las 

perturbaciones. Un exceso suficiente de area de transferencia de calor 

disponible en rehervidores, condensadores, enchaquetamientos, que sea capaz 

de manejar los cambios dindmicos y perturbaciones durante operacién. Las 

mediciones y sensores deben estar localizados tal que puedan ser utilizados 
para tener un control efectivo. 
Algunas guias y recomendaciones practicas se presentan a continuacién. 

1. - Mantener el sistema de control tan simple como sea posible. Cualquier 

persona que este relacionada con el proceso, desde los operadores hasta el jefe 
de planta, debe ser capaz de entender el sistema, al menos conceptualmente. 
Utilice algunas piezas de “hardware” de control hasta donde sea posible. 
Cualquier dispositivo adicional incluido ene el sistema es un objeto mas que 

puede fallar o ir sin rumbo. El vendedor de instrumentos por supuesto nunca le 

dira esto. 
2. - Utilice control “feedforward” para compensar perturbaciones grandes, 
frecuentes y medibles. 

3. - Use control de dominio para operar en (0 evitar) restricciones. 

4. - Evite grandes retardos o tiempos muertos en ciclos “feedforward”. El 

control es mejorado manteniendo los retrasos y tiempos muertos dentro de 

ciclo de control tan pequefios como sea posible. Esto significa que los 

sensores deberdn estar localizados muy cerca de donde la variable manipulada 
entra al proceso. 
5. - Use control proporcional donde el nivel de liquido total no es importante 

(tanques y bases de columnas de destilacién) para aligerar perturbaciones. 
6. - Eliminar perturbaciones menores utilizando sistemas de control en 

cascada donde sea posible. 
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7.- Evitar interaccién en ciclos de control si es posible, pero si no, asegurarse 
que los controladores estén sintonizados para hacer estable el. sistema 

completo. Muchos sistemas de ingenieria quimica son multivariables e 

inherentemente interactuantes, es decir, un ciclo de control afecta a otros. (El 

ejemplo clasico es una torre de destilacién en la cual dos composiciones o dos 
temperaturas son controladas simulténeamente.). 
Fig. 2.7. 

  

Figura 2.7. Interaccién 
entre ciclos de control. 
(Columna de destilacién en 
fla cual dos temperaturas son] 
controladas, en la parte 

Superior la temperatura fija 
kl reflujo y la temperatura 

inferior fija la carga del 
rehervidor. La interaccién 
jocurTe porque ambas 
ariables manipuladas 

jafectan a las dos variables a 
controladas.       

  

ReNur 

  

Steain       

8. - Revisar el sistema de control para problemas dindmicos potenciales 

durante condiciones anormales de operacién o en condiciones que no son las 
mismas que en el disefio. La habilidad del sistema de control para trabajar bien 

sobre un intervalo de condiciones es Hamada flexibilidad. Las situaciones de 
arranque y paro deben estudiarse también. Las ganancias del proceso y 

constantes de tiempo pueden cambiar drasticamente a flujos bajos, y la 
resintonizacién puede requerirse. La instalacién de valvulas de control duales 

(una grande y otra pequefia) puede requerirse. 
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9. - Evitar la saturacién de una variable manipulada. Un ejemplo es el control 
de nivel para un tanque acumulador de reflujo en una columna de destilacién 

que tiene una relacién de reflujo muy alta. Suponga que la relacién de reflujo 
es de 20 (fig. 2.8). El esquema A usa el flujo de destilado D, para controlar el 

nivel del tanque de reflujo. Si el vapor ascendente cae solamente 5%, el flujo 

de destilado podria llegar a ser cero. Cualquier caida mayor en el vapor podria 

causar que el tanque se seque (a menos que un controlador de bajo nivel fuese 
usado para volver a su sito a la valvula de reflujo). El] esquema B es preferible 

para estos casos de relacién de reflujo alta. (Fig. 2.8). 

Scheme 4 

     

    

Vso Es rn ward 
~~ t 

a. s 

1 

nN i boat nemnenedl 

Uni ate 
i eD 

  

lesquema B es 
preferible.       

  

Distlkate: 

10. - Evitar ciclos de control anidados. Los ciclos de control estan anidados si 

la operacién del ciclo externo depende de la operacin del ciclo interno. 
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Capitulo 3: Representacidn dindmica de una etapa de 

Separacion; aplicacion y caracteristicas de [03 controladores 

‘ Seleccionads3 

3.1 Representacion dindmica de una etapa 
Consideraciones generales para desarrollar el modelo dinamico de una etapa. 
1. La retencién de vapor en la etapa es despreciable. 

2. Existe mezclado perfecto en la etapa. 
3. Las caidas de presién y los flujos de liquido son calculadas por medio de 

correlaciones hidraulicas. 
4. Equilibrio térmico y termodindmico entre fases, esto implica eficiencia 
igual al 100 %. 
5. La dinamica del condensador (intercambiador de calor) es despreciable. 

6. La mayor contribucién de energia para la entalpia es el término de energia 
interna. 

A continuacién se presentan el esquema general y las ecuaciones que 
describen el comportamiento dinamico de una etapa de separacién. 

  

  

  

  

Yijun 
HY, iH Lx Hy; 

Figura 3.1. Etapa general en equilibrio. 
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Donde: 

M es la retencién de liquido en la etapa 
Qes el calor suministrado o retirado de la etapa 

T es la temperatura 

P es la Presion 

F, L, V, S son los flujos de las corrientes que intervienen en la etapa 

Hes la entalpia. 
x, y, Zz son las fracciones molares asociociadas a las corrientes liquida, vapor 

y de alimentacién repectivamente 
i representa el i-ésimo componente 
j representa 1a j-ésima etapa. 

Ecuaciones que representan el modelo dindmico de la etapa 

Balance total de masa: 

d $M, = Ly, + B+ 4 -Vj +L, +5; +8; ) 

Balance de masa por componente: 

d 
S(ur,)= Liyaki je + E21 + paige — ig — Eis - Six, - SiY;,; 

Balance de energia: 

d 
dt (M hj )= Lyk, +F,AF + HH, je -V,H; -L,H; -S} Hj -S}H; +, 

Relacién de equilibrio de fases: 

Wig = Ki iy bpd 

Restricciones de consistencia: 

Dey =1 

Ly, =1 
Ys, jel =] 

> Yigal = i 

Igualdad de fraccién molar: 

«,, id = «., y 
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Retencidén de liquido en la etapa: 

M im Sf weir (L, ) 

Equilibrio térmico (igualdad de temperatura): 

T=T} =T; 

Equilibrio mecanico (igualdad de presién): 

P= PY = pt 

3.1.1 Andlisis de grados de libertad 

Un andlisis de grados de libertad debe ser el primer paso en el disefio de 

un sistema de control, especialmente para un sistema complejo como una torre 

de destilacién atmosférica. De los grados de libertad resultantes se obtienen 
las variables a controlar; aunque no es necesario implementar todos los ciclos 

de control en la practica, uno tiene que identificar y proporcionar el mismo 

numero de relaciones entre las variables de proceso ya sea en forma de leyes 

de control o especificacién de variables antes de intentar desarrollar una 

simulacién dindmica; por esto es importante discutir la configuracién del 

esquema de control de la columna. 

Cada ciclo de control implica especificar una variable, en este caso para cada 
control de nivel se especifica éste en cada agotador, en el tanque de reflujo y 

en la base de la columna principal. Una especificaci6én mas es necesaria para 
el control de temperatura. 

Para la extraccién lateral se especifica el flujo. 

No se tiene contemplado el control de presién en el esquema de contro! de la 

columna, por lo que sdlo la caida de presién debida a los flujos internos en los 

platos es la unica variable especificada. 

La caida de presién se supone constante, se estima por regla heuristica o se 
incluye la especificacién directa; para el caso de estudio la caida de presién en 

todos los platos se calcula rigurosamente a partir de las ecuaciones de la 

hidraulica de los mismos. La carga térmica aunque se incluye dentro de las 
ecuaciones sigue siendo cero, si se considera a las columnas adiabaticas. 
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Gas 

    
     
Hacta Destilacién a Vacia 

al sistema 

Figura 3.2, Esquema de control y diagrama general del caso de estudio analizado. 

A partir del esquema para una etapa general (fig. 3.1) se pueden obtener las 

variables involucradas para representar el modelo asi como las ecuaciones 
correspondientes incluidas anteriormente. Para una etapa con una salida lateral 
liquida se tiene: 

Variables de las corrientes: 

Yz,=! 

Total :c+3 por 5 corrientes = 5c + 15 

QyMj 
Suma total: =5ce+17 
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Ecuaciones: 
Balance de masa total y por componente = 1 

Balance de energia = 1 
Relaciones de equilibrio de fases = c 
Restricciones de fracciones molares = 5 
Igualdad de fraccién molar = c-1 

Retencién de liquido en la etapa = 1 
Igualdad de temperatura = | 
Igualdad de presién =1 

Suma total = 3¢ +10 
  

Grados de libertad (G.L.) = Numero de variables - Numero de ecuaciones 

(Se + 17)- Gct+ 10)=2¢+7 
Este procedimiento se repite para las etapas simples, con salidas laterales, con 
alimentaciones, etc. 

Por tanto los grados de libertad para una etapa simple (sin alimentaciones ni 

salidas laterales) son 2c + 6; para una etapa con una alimentacién sin salidas 
laterales son 3c + 8. 

Para el esquema en cuestién (columna atmosférica): 

4 etapas con salida lateral: 4* (2c + 7) = 8c + 28 

4 etapas con una alimentacion: 4* (3c + 8)= 12c + 32 

5 secciones de 3 etapas: 15 

2 secciones de 4 etapas: 8 

2 stapas simples. * (2c + 6) = 50c + 150 

3 secciones de 4 etapas (agotadores laterales): 12 * (2c. + 6) = 24c + 72. 

Que produce un total de: 94c +282. 

Corrientes de interconexién: 
Columna principal = 33-1 = 32. 

Acotadores laterales = 3¢4-1)= 0. 

41* 2(c+2) = 82¢ + 164. 
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Corrientes redundantes (excepto en el sistema de condensacion): 6c+12, 

correspondientes a las lineas de interconexién entre columnas. 

Finalmente se tiene: 

94c + 282 
-(82c + 164) 

-( 6c+ 12) 
6c + 106. 

6c + 106 G.L. para las etapas. 
lc+ 4GLL. para el condensador. 
ict 5GI i fe reflujo incl to Ja division d . 

8c+115 G.L. para el sistema total. 
e+ * (ct i 

5ce+109 GL. finales. 

Un conjunto de variables que se pueden especificar para cumplir con los 

grados de libertad es el siguiente: 

5* (c+ 2)=5c+ 10 para las alimentaciones. 

45*2 = 90 para especificar P y Q en las etapas, 

1 para especificar el flujo de la salida lateral plato 26, 

1 nivel en el tanque de reflujo, 
1 nivel en la etapa de fondo columna principal, 

1 nivel etapa 4 del primer agotador, 
1 nivel etapa 4 del segundo agotador, 

1 nivel etapa 4 del tercer agotador, 

1 Especificacién para producto del primer agotador’” 

1 Especificacién para producto del segundo agotador, 

______1 Especificacién para producto del tercer agotador, 
Total = 5¢ + 109. 

* Puede ser el Punto Final de Ebullicién (EP) del producto, o el flujo de la corriente liquida del mismo. 
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3.2 Criterios para elaborar un esquema de control 

Paso 1. - Como con cualquier tentativa de disefio, es importante comenzar por 
establecer todos los criterios esenciales, que el disefio final debe satisfacer. La 

siguiente lista de criterios se desarrollé particularmente para una columna de 

destilacién simple, pero se puede generalizar para cualquier proceso. Entre 

estos criterios se incluyen: 
- Que especificaciones de composicién de producto existen. En otras 

palabras cuales son las especificaciones de composicién de las corrientes 
de producto principales. 

- Si las especificaciones son unilaterales o bilaterales. Unilateral significa 
que debe permanecer en o bajo cierto valor; bilateral significa que debe 

permanecer dentro de un intervalo especifico. 
- Cual corriente es la corriente de demanda. La corriente de demanda es 

fijada independientemente por un proceso anterior o posterior y por lo 

tanto, no estd disponible para propdsitos de control. 

- Que perturbaciones al sistema se esperan que ocurran. 

- Que restricciones de operacion hay. 
- Cual es el caso base o condicién “normal” de operacién para el sistema o 

unidad. 
Es importante entender la naturaleza de las perturbaciones que posiblemente 

alteren el comportamiento del proceso. 

Las perturbaciones de carga pueden presentarse en muchas formas, tanto 

periddicas como aciclicas o no periddicas. 
Las aciclicas son principalmente: funciones tipo escalén, rampa, pulso, y 

aleatoria(o estocdstica), Cada una coloca su propia demanda sobre el ciclo de 

control. 
Una funcién escalén es la prueba mis dificil, porque ésta contiene todas las 
frecuencias: desde cero (régimen permanente) hasta un maximo, basado en la 

rapidez de crecimiento (aumento) del escalén. Por el contrario, la funcion 

pulso puede crecer rapidamente y por tanto puede contener el espectro de alta 

frecuencia. Un pulso es la derivada de una funcién escalén; la accién (de 

control) no necesita responder a una funcién pulso y puede ser inhibida. 
La funcién rampa es la integral de una funcidn escalén; contiene 

principalmente componentes de baja frecuencia. Aunque un controlador tenga 
accién que pueda eliminar el corrimiento de estado estacionario éste no puede 

prevenir el corrimiento desarrollado durante una funcién rampa. La mayoria 
de las funciones rampa inician y terminan en la posicién de regimen 

permanente asi que cualquier corrimiento desarrollado es temporal 
unicamente. 
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En el 4mbito de planta muchas perturbaciones aleatorias son encontradas. Los 

cambios de clima tienden a ser aleatorios pero estan mezclados con ciclos 

diurnos y de temporada en sus efectos sobre procesos de transferencia de 
calor. El ruido es una perturbacién aleatoria cuya frecuencia esta sobre el 

intervalo para el cual un ciclo de control puede responder. 

Predicciones exactas de las perturbaciones del flujo de alimentacién y 

composicién de la alimentacién son elementos clave para desarrollar 
eventualmente una estructura de control confiable y manejable. 

Vale la pena mencionar también que si el disefio del sistema de control es para 

una actualizacién o expansién de un proceso existente, es importante entender 

la estructura de control actual, y g por qué esta aplicada en esa forma? Las 
razones de una estructura de control particular pueden ser muy delicadas pero 
indispensables para la operacién global de la planta. Por otro lado, muchos 

controles son “restos” de viejos disefios y no han sido cambiados simplemente 

porque nadie se ha preocupado por mejerarlos o quitarlos. 
Paso 2. - Seleccionar los esquemas de control candidatos. 

Paso 3. - prueba a “ciclo abierto”. El objetivo es identificar regiones sensibles 
para la variable medida y para la respuesta de la variable controlada. 
Paso 4. - Prueba a “ciclo cerrado”. Una vez que la estructura de control ha sido 

definida y probada para sensibilidad a ciclo abierto, se sujetara el modelo a 

perturbaciones. 

Paso 5. - Suministrar la informacién de retencién de liquido (y vapor). En el 

andlisis dindmico se comienza por asignar la informacién relevante de 
retencién de liquido para condensadores, secciones de platos, rehervidores, 

cualquier otro equipo auxiliar que posea retencién de materia, ya que los 
volimenes de retencién de liquido juegan un papel critico en la definicién de 

constantes de tiempo para el sistema y por lo tanto influyen en los tiempos de 
respuesta. 

Paso 6. - Identificar la dinamica dominante. 
a) Se deben considerar las mediciones y accionadores que se desean tener a su 

disposicién cuando se va a operar la planta. 

b) No introducir complejidad innecesaria. Por ejemplo, seré necesario 

adicionar retardos o tiempos muertos para las mediciones de procesos si 

estas seran actualizadas periddicamente a partir de mwuestras de 

laboratorio. 

c) Los tiempos muertos tienen gran efecto en la dinamica a ciclo cerrado y 
por tanto necesitan ser representados exactamente. 

d) Otras piezas de instrumentacién y equipo que no _ afectardn 
significativamente la dindmica de estudio y por lo tanto no es necesario 

modelarlas. Por ejemplo, las respuestas dinamicas de algunos instrumentos 
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como valvulas 0 sensores en linea son rara vez incluidas debido a su efecto 
despreciable en la dinamica que domina el proceso. 

e) El nivel de detalle utilizado en una simulacién deberd ser llevado por un 
balance juicioso entre la exactitud y aplicabilidad. 

Paso 7. - Aplicar la estructura de control candidata al modelo de proceso. 
Después puede usar algunas de las muchas técnicas de sintonizacién para 

generar constantes de sintonizacién (parametros del controlador) preliminares. 
Paso 8. - Una vez sintonizados los controles se pueden evaluar diferentes 
escenarios: arranques, paros, operacién anormal, etc. Es una buena practica 

disefiar un conjunto de perturbaciones de prueba para el cual, todas las 
estructuras de control consideradas seran sometidas. 

3.3 Ciclos de control 
Los ciclos de control estan sujetos a perturbaciones tanto en el Set Point (SP) 

y la carga, y cada una de éstas puede tomar diferentes formas: escalén, 
impulso, rampa, sinusoidal y aleatoria, siendo todas comunes. Diferentes 

criterios pueden ser aplicados a las perturbaciones de SP y carga, y diferentes 

ajustes de control seran requeridos para satisfacer estos criterios. Ademds cada 

tipo de perturbacién también puede requerir diferentes parametros del 
controlador. 
Los ciclos de control tipicos son: nivel, flujo, temperatura, presién y 
composicién. El tipo de controlador y sus especificaciones usadas para alguno 
de éstos son mas o menos las mismas, de una aplicacién a otra. 

Ciclo de nivel 
Existen dos propésitos basicos para el control de nivel de l{quido. El primero 

es mantener el nivel tan cercano como sea posible a su SP, el cual puede 

representar un punto de operacién dptimo. El segundo propdésito es mantener 

un balance de materia y energia tal que los flujos de entrada y salida sean 
iguales en el estado estacionario. En muchas situaciones el nivel actual en el 

tanque puede no tener importancia econémica u operativa. Si el nivel debe ser 
mantenido en su SP entonces el controlador deberd tener accién integral para 
acomodar los cambios en la carga, pero si no hay una importancia particular 
ligada al SP la accién integral no es necesaria. 
Ciclo de presién (En columnas de destilacién) 

Si el balance de energia en una columna no es exacto (0 no est4 ajustado) 

entonces la formacién y remocién de flujo de vapor no coinciden en un tanque 
cerrado, este desbalanceo se reflejar4 en un cambio de presién. Dentro de una 

columna de destilacion, la presi6n es una variable auto-reguladora; en la 
medida que ésta cambia, la diferencia de temperatura entre el medio enfriante 
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y el vapor condensado cambiar4, afectando la transferencia de calor 

proporcionalmente. Por lo tanto, no siempre es necesario controlar la presién 

en una columna y a menudo un ciclo de presién estaré abierto cuando valvula 
de control haya sido llevada al limite de la capacidad de enfriamiento. Los 

ciclos de presion varian de muy ajustados y rapidos (casi como control de 
flujo) a los ciclos lentos en promedio (casi como control de nivel). 

Ciclo de flujo 

El ruido es comin en mediciones de flujo. El mido es una perturbacién 

aleatoria o periddica la cual es muy rapida para ser corregida por la accién de 

control en un ciclo de flujo. Este ruido se origina de la turbulencia, 
especialmente alrededor de obstrucciones y la vibracién de equipo o tuberia. 

La presencia de éste impide el uso de accion derivada en el control de flujo. 
Los controladores Proporcional- Integral son utilizados en la mayoria de los 

ciclos de flujo. Una banda proporcional amplia o ganancia baja es usada para 

reducir el efecto del ruido en la sefial de flujo debido a la turbulencia. Un valor 
de 1; bajo (0.1) es utilizado para obtener una respuesta rapida del seguimiento 

del SP. La dindmica del proceso también es muy rapida. E] sensor observa los 

cambios casi inmediatamente. La dindmica de la valvula de control es el 
elemento mis lento del ciclo tal que una 1; pequefia puede ser usada. 

Filtro. El control puede mejorarse usando un filtro para atenuar el ciclo limite. 

Un filtro no lineal que tiene baja ganancia para un ciclo de baja amplitud es 
efectivo para controladores Proporcional- Integral. Mientras el filtrado 
dindmico es deseable para mejorar el registro de flujo éste tiende a retrasar la 

respuesta del ciclo de control. 

Ciclo de temperatura 

Los ciclos de temperatura son moderadamente lentos debido a los retardos del 

sensor y del proceso de transferencia de calor. Los controladores PID son 

utilizados normalmente. Las especificaciones para la banda proporcional son: 
valor bastante bajo, dependiendo de los periodos o distancias del transmisor de 

temperatura y los tamajfios de valvula de control. El tiempo de reajuste y la 

constante de tiempo del proceso son del mismo orden (bajo), es decir, entre 

mas rapido es el proceso mas pequefia la 1; debe fijarse. Los problemas de 
control de temperatura son realmente problemas de transferencia de calor, ya 

sea el mecanismo radiacién, conduccién o conveccién. 
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3.3.1 Accién de control 

La funcién del controlador es comparar la sefial del proceso desde el 

transmisor con la sefial del Set Point (SP) y mandar una sefial de salida 

apropiada a la valvula de control. Tres tipos basicos de controladores son 

utilizados normalmente para control por retroalimentaci6n continuo. Los 

detalles de construccién de los dispositivos analégicos y la programacién de 
los dispositivos digitales varia de un constructor a otro, pero sus funciones 
basicas son las mismas esencialmente. 

Accion proporcional 
Un controlador proporcional por retroalimentacién cambia su sefial de salida, 
en proporcién directa a la sefial de error, la cual es la diferencia entre el SP y 

la sefial de 1a variable del proceso proveniente del transmisor. 

Sefial_salida = Bias + Ke (SP - VP) 

Donde la sefial de Bias es una constante y es el valor de la salida del 
controlador cuando no hay error. Ke es la ganancia del controlador. La 

ganancia del controlador puede ser positiva o negativa fijando un interruptor 

en un controlador analdégico o especificando el signo deseado en uno digital. 
Una ganancia positiva resulta de la disminucién en la salida del controlador 
cuando la variable de proceso se incrementa. Esta accién “decremento- 
incremento” es llamada “accién inversa” del controlador. Para una ganancia 

negativa, la salida del controlador se incrementa cuando la variable de proceso 

se incrementa y esto es llamado “accién directa” del controlador. El signo 
correcto depende de la accién del transmisor (la cual es normalmente directa), 

Ja accién de la vdlvula (aire para abrir o cerrar), y el efecto de Ja variable 

manipulada sobre la variable controlada. Cada ciclo debera ser examinado 

minuciosamente, para asegurarse que el controlador proporciona la accién 

correcta. 

La salida de un controlador proporcional cambia unicamente si la sefial de 

error cambia. Ya que un cambio en la carga requiere una posicién nueva en la 
valvula de control, ésta debera finalizar con una nueva sefial de error. Esto 

significa que el controlador proporcional da un error de estado estacionario. 

Esta es una limitacién inherente de los controladores proporcionales. El] error 
de estado estacionario no siempre es indeseable, en muchos ciclos de control 

el nivel absoluto no es importante. 
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Accion integral 

La accion proporcional mueve la valvula de control en proporcién directa a la 

magnitud del error. La accién integral mueve la valvula basada en el tiempo 
integral del error. 

Sefial _salida = Bias + 1/ti fE(t)dt 

Donde ti es el tiempo integral 0 de reajuste. 

Si no hay error, la salida del controlador no se modifica. Como el error 

es positivo o negativo. la integral del error conduce la salida del controlador 

hacia arriba o abajo dependiendo de la accién (inversa o directa) del 

controlador. 
El propésito basico de la accién integral es flevar al proceso de regreso a su 

SP cuando este ha sido perturbado. Un controlador proporcional normalmente 
no retorna la variable controlada a su SP cuando una perturbacién en la carga 
o en el SP ocurre. Este error permanente (SP - variable de proceso) es Ilamado 

error de estado estacionario u offset. La accién integral reduce el offset a cero. 

La accion integral degrada la respuesta dindmica de un ciclo de control. 
Esto hace al ciclo de control mas oscilante y lo mueve hacia la inestabilidad. 
Pero la accién integral es necesaria si se desea tener cero offset. Este es otro 

ejemplo de “intercambio” de ingenieria que debe hacerse entre el 

funcionamiento dindmico y el funcionamiento a régimen permanente. 
La accién integral elimina el offset. Entre mds pequefio es el tiempo de 
reajuste, mds rapido es reducido el error, pero el sistema llega a estar mas 

subamortiguado conforme ti se reduce; si éste se hace muy pequefio el ciclo 

llega a ser inestable. 

Accién derivada 
La accién derivada ayuda a compensar retardos en el ciclo. El controlador 

percibe la rapidez de alejamiento del SP y comienza a mover la valvula de 
control mas rapido que con la accién integral solamente. La accién derivada 
puede ser usada ya sea en la sefial de error (SP- VP) o en la variable de 

proceso solamente (VP). Si la accién derivada esta sobre la sefial de error, los 

cambios de paso en el SP producirén grandes golpes en la valvula de control. 

Por lo tanto, en la mayoria de las aplicaciones de control Ia accién derivada se 
aplica solo en la sefial de la variable de proceso, cuando ésta entra al 
controlador. Las acciones Proporcional y Proporcional- Integral son aplicadas 
después para distinguir entre el SP y la sefial de salida proveniente de la 

unidad derivada (fig. 3.3A y B). 
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Figura 3.3.A. Accién derivada aplicada sobre la sefial de error.
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(b) Derivada en la Variable de Proceso 

Figura 3.3.B Accién derivada aplicada solo en la variable de proceso. 

3.4 Controladores utilizados y técnicas de ajuste 

El propésito de la tesis es verificar e] funcionamiento del sistema de 

control con que cuenta la columna de destilacion atmosférica (incluyendo 

agotadores), por lo que se consideraron los controladores incluidos en el 

Diagrama de Tuberia e Instrumentacién (DTI) que constituyen dicho sistema. 
Aunque es posible adicionar otros controladores, constituyen otro problema 
aparte, mas complejo y esta fuera de los alcances de la tesis. Por ejemplo se 

puede estudiar el control de la calidad de los productos. Para cuantificar la 
calidad y en especial la del petréleo y sus derivados es necesario medir y 
calcular el punto final de ebullicién o temperatura final de ebullicion a un 
porcentaje en volumen de destilado de la mezcla analizada, que es una prueba 
basada en curvas de destilacién analitica ASTM (American Standard Test 

Method), temperatura verdadera de ebullicién (TBP), etc.; normalmente esta 
propiedad se considera al 90 0 95 % del volumen de destilado. 
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Pero volviendo al problema, si se logra medir el punto final de ebullicién en 

las corrientes de productos se pueden incluir los controladores adecuados (en 

este caso Proporcional - Integral) para manipular el flujo de tales corrientes y 

asi analizar el control de calidad del producto. 

Hay dos razones para no realizar el estudio: 
1) El simulador dindmico de procesos que se utilizé (Speedup — DynaPlus) no 

cuenta con la opcién de calcular y medir esta propiedad en las corrientes. 
2) Rice (11) desarrollé un procedimiento para realizar esta evaluacién, pero 

los detalles de éste se desconocen. Ademés atin contando con él, se 

requiere de un programa o subrutina escrito en Fortran, compilarlo y tratar 

de adecuarlo al simulador (sobre todo a la interface grafica) lo que equivale 
a desarrollar otro tema de tesis. 

Los controladores que se tienen en la seccién de la columna atmosférica son: 
Cinco controladores de nivel. La variable medida es el nivel de la base de las 
columnas (una principal y tres agotadores) y en el tanque acumulador de 

gasolina. Las variables manipuladas son flujos; en el domo y fondos es el flujo 

de producto y para los agotadores el flujo manipulado es la corriente lateral 

que se extrae de la torre principal para cada agotador (pero podria tomarse el 

flujo de producto de los agotadores, todo es funcién de cual sistema desea 
analizarse y sus alternativas). 

Un control de temperatura en el platol. La variable medida es la temperatura 

de la etapa y se controla por medio del ifquido que retorna a la columna 

(reflujo). 

Objetivos de control para el sistema de control del caso estudiado. 

Aunque el control sobre las acumulaciones (inventories) de vapor y liquido 

podria parecer ocupar un lugar sin importancia entre los ciclos asignados a la 

columna de destilacién, éste es esencial para alcanzar la sensibilidad dindmica 

para los otros ciclos (de flujo, presién, temperatura, etc.). A menos que las 

acumulaciones sean controladas con precisién no podra haber un estado 
estacionario para el proceso; por la misma raz6n, entre mds rapido funcione el 
control de las acumulaciones, el proceso alcanzara mas rapido un régimen 
permanente. 
El control del nivel en el tanque acumulador es necesario por 1a importancia 

sobre el desempefio de la columna y por la coordinacién sensible de los 

balances de masa externos € internos del sistema. 

Control de nivel en la base de la columna. En la mayoria de las columnas de 

destilacién, el nivel de la base de la columna es controlado con el flujo del 

producto de fondos. Este arreglo del ciclo es considerado estable y apropiado 
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excepto cuando se utilizan rehervidores tipo “kettle”. Sin embargo si el flujo 
del producto de fondos es muy pequefio comparado con otros flujos de 

corrientes, entonces éste no puede controlar el nivel de ja base y sufrira 

grandes fluctuaciones. En situaciones como esta, es mas aconsejable utilizarlo 

para control de composicién. Por esta razén, en la base de las columnas 

laterales o agotadores el nivel de liquido se controla por medio de la corriente 
de extraccién correspondiente de la columna principal. 

La temperatura del domo determina en este caso, el punto fina! de ebullicion 

del corte (EP) de la gasolina; esta temperatura es controlada manipulando el 

reflujo (L1). En algunos arreglos de sistemas de control donde se requiere 

hacer uso eficiente de la energia, se tienen controladores de flujo en cascada 
que modifican el “set point” para llevar acabo la recuperacion de calor con las 
bombas de calor. 

Tomando en consideracién las recomendaciones dadas en los antecedentes, no 

se incluyeron en los controladores retardos o tiempos muertos, para 

simplificar el trabajo. Ademas la respuesta del sistema es rapida y si se desea 

incluir tiempos muertos éstos requieren de informacion adicional para 
representarlos y con la cual no se cuenta. También se han considerado para el 

estudio que los controladores son como el controlador de libro de texto 
utilizado a nivel licenciatura. 

Modelo “normalizado” 

El modelo normalizado es el algoritmo de control PID “ normalizado”: 

Salida = Bias + P+I+D 

Donde: 

Salida = Accién de control. 

Bias = Accién de controla Estado estacionario. 

P = Accién proporcional o componente proporcional del controlador. 

I = Accién Integral 

D = Accién Derivada 

Algunas instrucciones 0 relaciones condicionales son utilizadas para aplicar 

las diversas caracteristicas del modelo. La estructura del PID es la forma Ideal: 

Salida del controlador = Bias + K * { Ep-+ 1/ti [Edt + ty d(Edf)/ dt} 

Donde: 
Bias = Accién de control a Estado estacionario. 
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K = =Ganancia del controlador. 

ti =Constante de tiempo integral. 

ta =Constante de tiempo diferencial. 

E = Error Integral. 

Ep = Error Proporcional. 
Edf = Error diferencial filtrado. 

El error del sistema es definido como Error = SP — VP 

Sin embargo se pueden hacer algunas modificaciones para simular dos 
algoritmos de control adicionales: 

- Algoritmo en serie (conocido también como interactuante o andlogo). 
- Algoritmo en paralelo (paralelo ideal o no interactuante). 

Sus formas funcionales son: 

Serie: Salida_controlador = Bias + K * { Ep + 1/ti Edt }*{1+ tg d(Edf)/ dt} 

Paralelo: Salida_ controlador = Bias +K * Ep + 1/ti [Edt + ta d(Edf)/ dt 

Se puede cambiar entre diferentes algoritmos modificando los valores de las 

constantes de sintonizacién — ganancia, ti, tg, 

Pero como esto es mds complejo y requiere de un andlisis cuidadoso tanto del 

sistema a controlar como del controlador y de sus valores de sintonizacién no 

se usarén para este trabajo. Para fines practicos se tomé el Ideal normalizado. 

El modelo de controlador PID de Speedup-DynaPlus contiene muchos otros 

parametros y variables a determinar que no se utilizaron para la simulacién o 

que se tomaron los valores “recomendados” por defecto. 
2. Sintonizacién. Para sintonizar el controlador el siguiente procedimiento a 

ciclo cerrado desarrollado por Ziegler y Nichols se considera aceptable para 
la mayoria de Jas aplicaciones de control. 
Se considera a este conjunto de reglas o guias como estimados iniciales 

aunque tienden a hacer al sistema de control sub amortiguado e inestable, pero 

son utiles como punto de partida. Este método consiste en encontrar la Ku 
(ganancia ultima) o la ganancia a la cual el ciclo esta en el limite de 

estabilidad con un control “feedback”. El periodo de oscilacién resultante es 
llamado periodo ultimo Pu. 

1. Con el controlador en "normal" quitar todas las contribuciones de accién 

integral y derivada de éste, fijando t;al maximo y tg al minimo. 
2. Fijar Ke a un valor bajo. 

3. Poner el control en automatico. 
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4. Hacer una pequefia perturbacién en la carga o al SP y observe la respuesta 

de la variable controlada. La ganancia es baja, asi que la respuesta sera 

lenta. 

. Incrementar Ke y hacer otro cambio en el SP o la carga. 

6. Continue incrementando Ke repitiendo los pasos 2 a 5 hasta que el ciclo 

llegue a ser muy sub — amortiguado y oscilante. La ganancia a la cual 
ocurre esto es llamada Ku (ganancia ultima). 

7. Fijar el valor de Ke de acuerdo a la siguiente tabla: 

wa
 

P PI PID 
Ke Ku/2 Ku/2.2 Ku/1.7 
Ti Pu/1.2 Pu/2 

tw} Pu/8 

  

Tabla 3.1. Parametros para calcular los valores de las ganancias de los controladores por el 

meétodo de Ziegler - Nichols. 

Un procedimiento similar al de Ziegler y Nichols que produce mejore 

resultados es el de Tyréus — Luyben, este es descrito en I&EC Res. 31,2625, 

1992. Utiliza la ganancia ultima y la frecuencia ultima Wu. El valor de K, ty, 

1 se calcula con las siguientes relaciones: 

P PI PID 
Ke Ku/3.2 Ku/2.2 
TG 2.2* Pu 2.2*Pu 

Ta Pw6.3 

  

Tabla 3.2. Parametros para calcular los valores de las ganancias y tiempos de los 
controladores por el método de Tyréus — Luyben. 
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Capitulo 4: Gado de estudio 

El sistema que se estudio fue la columna de destilacién atmosférica de la 

planta Combinada No.1 perteneciente a la refineria “Miguel Hidalgo” de Tula. 
El esquema original se tomo del libro de proyecto de PEMEX- IMP con el 

que se disefio originalmente. 
Para obtener las condiciones e informacién de la corriente de alimentacion a la 
torre, se simulé la carga a la planta sin el tren de intercambio de calor, pero 

considerando las condiciones de presién y temperatura a la salida de éste, la 

torre de despunte y el horno de precalentamiento. 

4.1 Descripcién del proceso 

(Véase la fig. 4.1 y apéndice A) 

El crudo es alimentado de limites de bateria a 68° F y 0 psig por medio de 

las bombas GA-101 A y B; se calienta secuencial y gradualmente a través del 

tren de intercambio de calor y el sistema de desalado. Posteriormente se 

alimenta el crudo a dos torres despuntadoras DA-101 A y B a 227 °C y 243 °C 

respectivamente. Estas torres operan a 3 kg/cm’ man. Del domo de éstas se 

obtiene la gasolina de despunte a 35 ° C para mezclarse posteriormente con la 

gasolina primaria de la columna atmosférica. A su vez parte de la gasolina 
primaria se recicla como alimentacién a las despuntadoras. 

Por los fondos de las despuntadoras el crudo es alimentado a los hommos BA- 
101 Ay B a unos 250 °C y se calienta hasta 370 ° C a la salida de ambos 
homes. Ambas corrientes de los hornos se alimentan en la zona de 
vaporizacién de la columna atmosférica (plato 30). Esta consta de 33 platos y 

tiene una altura aproximada de 37 metros; tiene dos secciones: 

- La primera (de arriba abajo) con diametro de 7 metros. 

- La segunda 5 metros. 

Por el domo se condensan y subenfrian los vapores en los intercambiadores 

EA-116 A-H a29°C aproximadamente. Los liquidos obtenidos fluyen hacia 

el acumulador de nafta FA-102 donde se divide en: gasolina primaria y la otra 

parte como reflujo a la columna. La gasolina primaria a su vez se divide en 
dos partes una como producto principal y la otra como retorno a las 
despuntadoras. 
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En el mismo tanque se extrae el agua amarga bajo control de nivel en la 
interfase y enviada a limite de bateria. 
En el domo de la columna existe un Indicador de temperatura que envia una 
sefial de medicion a un controlador - registrador de temperatura situado en el 
mismo domo y envia la sefial correspondiente a la valvula de control situada 
en la linea de reflujo de gasolina. 
Del plato 9 se extrae la turbosina hacia el agotador DA-103-A. El nivel de 
éste se controla por medio de la corriente de extraccién de la columna 
principal. E] producto agotado en DA-103-A sale por el fondo y es mandado 
al tren de intercambio de calor. Los vapores del agotador retornan a la 
columna principal en el plato 4. 
De igual forma se extrae en el plato 15 la kerosina y es enviada al agotador 
DA-103-B donde se controla el nivel de éste como en el agotador de 
turbosina. Los vapores retornan a la torre atmosf€rica en el plato 13. 
El gasdleo ligero primario se extrae ene el plato 21 de la cotumna atmosférica 
y se envia al agotador DA-103-C. El producto agotado se envia también al 
tren de intercambio. Los vapores retornan al plato 19 de la columna principal. 
Del plato 26, se extrae el gasdleo pesado primario, enviado al tanque FA-105 
y de alli al intercambiado EA-106-A. 
Por el fondo de la columna principal se obtiene el residuo pesado primario y 
se manda a la seccién de vacio. El nivel en la base de la columna se controla 
manipulando el flujo de producto (residuo). 
La columna tiene dos “bombas de calor”. La primera es una segunda 
extraccién del plato 21, se bombea a GA-109, pasa por EA-105 A y B, EA- 
112 y retoma a la torre en el plato 16. La segunda, se extrae del plato 26 pasa 
por FA-105, la bomba GA-110, los intercambiados EA-106 A y B y retorna a 
la torre en el plato 22. 

La alimentacién del vapor de agua para agotamiento en todas las columnas 
proviene del mismo cabezal. Las condiciones de suministro son 316 °C y 2.8 
kg/cm? man. 

4.2 Caracterizacién de la mezcla 
Se tomo el analisis de un muestreo del crudo procesado de la refineria con las 
siguientes caracteristicas (19): 

Peso especifico @ 20/4 °C : 0.878 

Gravedad API + 29.13 ° API. 

Factor de caracterizacién : 10.7 
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Destilacién Hempel: 

% Vol. destilado Tec) 
0 34 
10 112 

20 1714 
30 214 
40 280 
48 320 

Tabla 4.1. Analisis de la muestra de crudo seleccionada. 

Temperatura Final de Ebullicién de los productos obtenidos: 

Producto T corte °C 
Nafta ligera primaria 188 ASTM- D86 
Kerosina ligera primaria 244 ASTM- D87 

Kerosina pesada primaria 301 ASTM- D88 
Gas6leo ligero primario 374 ASTM- D89 

Gaséleo pesado primario 416 ASTM-D1160 

Tabla 4.2. Temperaturas de corte (Real) de los productos de la destilacién para la planta 
Combinada No.1 de Tula. 

Para tratar de reproducir esta mezcla de crudo se partié de la informacién de 
los crudos base y se combinaron en diferentes proporciones, por prueba y 

error, hasta encontrar una mezcla que concuerde con los datos de la muestra. 

Solo se consideraron la densidad API, la densidad especifica y la curva de 

destilacién. No se tomaron otros pardmetros en cuenta para darle simplicidad a 

la busqueda iterativa. Ademds algunos datos de las pruebas realizadas en 

campo para el crudo no son representativos 0 no se consideraron para el 
estudio. 
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De (18) se tomaron los datos de los crudos base: 
Crudo: {stmo Maya Resultante 

Tipo de curva TBP TBP TBP 
c3 (% Vol.) 1.00E-04 4,30E-03 
ic4 (% Vol.) 5.30E-04 6.80E-04 

nc4(% Vol.) 5.17E-04 4.29E-04 
% Vol. dest. 

0 30 25 25 
3 50 50 
5 68 70 68.64 

7.5 88 95 
10 103 120 107 

20 158 195 162.84 
30 208 272 222 

40 260 345 279.15 

50 315 425 339.44 
60 370 495 
62 515 
65 538 
70 440 481.2 
80 528 

90 716.1 
95 816.18 
100 1012.55 

* API 29.59 
Sgr 0.87836 

Tabla 4.3. Curvas de destilacién y propiedades analizadas para los crudos “base” y para la 
mezcla resultante. 

La mezcla Istmo - Maya se obtuvo por pruebas iterativas hechas con el 
simulador de procesos ASPEN. 
Curva de la mezcla resultante (ver tabla 4.3). 

La mezcla resultante para la cual se obtiene estos datos fue 70-30 % en 

volumen Istmo- Maya. 

Ahora bien, esta mezcla produce alrededor de 40 pseudo componentes; si bien 

la representaci6n del crudo es mas precisa, para la simulacién dindmica 
implica resolver un sistema muy grande que rebasa el limite de ecuaciones 

manejable por el programa. De tal forma que se tuvo que reducir el nimero de 
pseudo componentes. 
A partir de experimentos previos se encontré que los pseudo componentes 
mas pesados tienen composiciones muy pequefias en las etapas superiores de 

la columna principal; del orden de 1 X 107° tanto en la fase Hquida como 

vapor, lo cual lleva a problemas de convergencia durante la inicializacién o 

corrida dinamica porque estas composiciones estan en los limites minimos que 
puede tener una variable. 
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Asi pues se redujo el numero de pseudo componentes que representan al 

crudo a 20. Para lo cual se utilizaron las temperaturas de corte. 

De las referencias 17 y 20, se obtuvieron los datos para cubrir los grados de 

libertad requeridos por el proceso y algunas condiciones de operacién. 

Torre atmosférica DA-102. Didmetro : 23.5 Ft del plato 1 al 29. 
16 Ft del plato 30 al 33. 

Platos tipo: valvulados, de 2 pasos. 

Espaciamiento: 30 in. 
Agotadores. 

Diametro: 5 Ft. 

Todos con cuatro platos valvulados de | paso. 
Espaciamiento :2 Ft. 

Del disefio mecanico de los equipos: 
Base de Ja Columna: 7.5 pies de altura o nivel normal. 

Agotador de turbosina: 9.5 pies de altura o nivel normal. 

Agotador de kerosina: 11 pies de altura o nivel normal. 

Agotador de gaséleo: 7.5 pies de altura 0 nivel normal. 

Se considero como flujo de alimentacién normal a la planta 153000 BPD. 

4.3 Especificaciones de los productos 
Estas son las especificaciones de los productos para una mezcla 70- 30 % 
volumen Istmo - Maya de diferentes plantas combinadas. (Tabla 4.4.). 
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4.4 Bombas de Calor 

Tienen la misma funcion que el reflujo, y también sirven como recuperacién y 

optimizacién de la energia. 

De los platos 21 y 26 ademas del flujo extraido para el agotador DA-103-C y 

el tanque FA-105 una parte de ambas se envia a intercambiar energia con el 

tren de precalentamiento; para la simulacién a régimen permanente si fueron 

incluidas ambas, pero en la siguiente forma: 

El flujo de gaséleo es una primera extraccién del plato. El reflujo de gaséleo 

(asi llamado en planta) es una segunda extraccién hecha en el mismo plato. 

Pasa a través de varios intercambiadores proceso- proceso del tren y retorna 

varios platos arriba de la columna. En el caso del gasdleo pesado, la extraccién 

de este se envia a un tanque de balance, parte va hacia el tren de 

precalentamiento y parte sale como producto. La fraccién de flujo que pasa 
por el tren retorna nuevamente a la columna algunos platos arriba. 

Para realizar la simulacién a régimen permanente, como solo se consideré la 
columna atmosférica sin la red de intercambio, las dos bombas de calor se 

simplificaron como un intercambiador en ambos casos que hiciera las veces de 

los intercambiadores y las bombas. Para realizar el estudio dinamico no se 

colocaron dichas “bombas de calor”. Por un lado se tienen que modificar los 

modelos para la etapa, adicionando una salida mds en las ecuaciones de 
balance. Si en la simulacién a régimen permanente no tiene problemas de 

convergencia, en la resolucién dindémica produce muchos problemas para 

converger que implican modificaciones mayores de los métodos numéricos. 
En sintesis, para que pueda funcionar en modo dindmico la columna es 

necesario sacrificar las bombas de calor. Si se desean incluir, habra que 

modificar las opciones de resolucién numérica a costa de mucho tiempo de 

ejecucién y precisién en los calculos, ademas del aumento en el tamafio de 

ecuaciones que constituyen al sistema. 

4.5 Tanque acumulador 

El tanque acumulador de nafta opera como un separador a dos fases 

liquidas: agua — hidrocarburos. Sin embargo el problema comienza desde la 

resolucién a estado estacionario. El simulador utilizado tiene un médulo 

especial para columnas fraccionadoras de crudo. En este la separacién a tres 

fases en e] condensador se puede llevara a cabo; pero los modelos especificos 

para este tipo de operaciones no han sido incluidos para trabajar en modo 
dinamico. 
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De lo anterior surgen cuatro alternativas: 

1) Modelo para el tanque sin separacion de las dos fases liquidas. 
2) Modelo del tanque separador fases agua- hidrocarburos, pero sin algoritmo 

de resolucién “SUM_RATES” para la columna. 

3) Simular la columna sin algoritmo “SUM_RATES” pero la corrida a 

régimen dinamico sin resultados del régimen permanente ni disponibilidad 

de graficas. 

4) “Desacoplar” el condensador. 

La opcién 2 no sirve porque ni siquiera se obtiene una solucién a régimen 

permanente. La cuarta atin cuando converge, no permite simular el tanque 

dinamicamente; el sistema se sobrespecifica. La tercera opcién es poco viable 

aunque posible, pero necesita de estimados iniciales para todo el sistema; la 
convergencia con las utilidades o herramientas disponibles es muy lenta y casi 

inalcanzable. 
De lo anterior, se concluyé que se sacrifica el tanque modelado como 
separador de las fases agua — hidrocarburos, a condicién de que la retencién de 

Niquido total en el acumulador represente Hy + Hnana y los flujos de productos 
se mantengan. El algoritmo “SUM_RATES” o suma de flujos(*) no es 
sacrificable ya que fue hecho para mezclas que exhiben intervalos amplios de 

volatilidades como el crudo. Por esto es indispensable para resolver el sistema 
a régimen permanente. 

4.6 Pardmetros hidréulicos 
Los modelos rigurosos de etapas incluyen correlaciones hidraulicas para 

el cdlculo de la caida de presién en las mismas, asi como de las retenciones de 
liquido. 

Entre los parametros o variables utilizadas por las correlaciones estan: 
Area activa de! plato. 
Area perforada del plato. 
Longitud de vertedero. 

Altura de vertedero. 
Altura de cresta. 
Cafdas de presién del plato, de plato seco y estatica. 

Densidad de liquido y peso molecular en la etapa. 

Algunos pueden calcularse de la informacién a régimen permanente; otras hay 
que suponerlas. 

* Burningham D.W., Otto F.D. Hidroc. Proc. 46 (10), pp 163-170. 1967. 
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4.7 Reglas heuristicas 
Para el disefio de columnas de destilacién Otto Frank (7) da las siguientes 

recomendaciones: 
1) Se recomienda que la altura de vertedero sea menor o igual al 15 % del 

espaciamiento del plato. Para sistemas a vacio se recomienda que sea dé 
una pulgada. 

2) Una longitud de vertedero igual a 80 % del didmetro de la columna, y para 

columnas con cargas de liquido grandes se recomienda que sea del 95 % 

del didmetro de fa columna. 
3) Para platos valvulados la altura de vertedero puede estar entre 1 y 3 

pulgadas. 
4) Las caidas de presién del plato deben estar entre 1.5 y 5 pulg. H20. 

Algunas simplificaciones que sefialan Olsen y col. (13) son las siguientes: 

a) La simplificaci6n mds comin parece ser Ja retencidn de vapor 
despreciable, la cual puede ser una suposicion valida para sistemas a baja 

presion. 
b) Otra suposicién comin es la de presién constante en todos los platos, lo 

cual es justificado normalmente debido a un control de presién estricto. La 

suposicién puede ser valida para columnas con moderada o alta presién, 
cuando los cambios relativos en la presién son pequefios. Obviamente para 
modelos dinaémicos usados sobre un intervalo amplio de presién, por 
ejemplo durante arranques y paros simulados, tales suposiciones no pueden 

ser usadas. Estos estudios requieren que la presién en los platos y las caidas 

de presién sean calculadas de correlaciones hidraulicas para obtener un 
comportamiento mas real. 

c) Wittgens y Skogestad (12) han encontrado que las simulaciones dinamicas 

basadas en un modelo detallado concuerdan bien con las respuestas 
experimentales, mientras los modelos mas simples basados en hidraulicas 

de plato lineales y flujos molares constantes proporcionan desviaciones 

completamente grandes. 
d) Equilibrio térmico y termodinémico entre las fases en cada etapa. 

e) Mezclado perfecto en ambas fases en cada etapa. 
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4.8 Restricciones o limitaciones del simulador utilizado 

A lo largo de la tesis, se han descrito todas las limitantes encontradas o 

evidenciadas por el simulador dindmico Speedup - DynaPlus. Aqui se 
resumen algunas. 

- No puede evaluar la temperatura de corte para las corrientes. 
- El modelo "Petrofrac" no ha sido habilitado para simulacién dinamica. 

- Problemas de convergencia en la inicializacién para sistemas muy grandes 
y complejos. 

- Lacantidad maxima de ecuaciones que puede almacenar es 30 000. 
- ASPEN - Speedup - DynaPlus no estan acoplados en una sola interfase. 

- Bombas de calor (23). Los balances de materia y energia son instantaneos. 

En otras palabras, los efectos dinamicos no son modelados. 
- Aunque la retenci6n de vapor no se considera despreciable no se ha 

modelado adecuadamente para cuantificarlo. 
- No fue disefiado para situaciones de arranque y paro; depende mucho de la 

informacién a estado estacionario. Sin buenos estimados iniciales para 
todas las variables no funciona adecuadamente. 

4.9 Sintonizacion de los controladores . 
Las recomendaciones generales para seleccionar los controladores dadas 

por los autores de la literatura consultada asi como de los manuales de 
operacién del simulador llevaron a las siguientes determinaciones: 
- Para controlar el nivel de liquido utilizar controladores proporcionales, ya 

que los niveles finales en el tanque y las bases de las columnas no son tan 
importantes. 

- Para controlar temperatura el manual de Speedup restringe a usar 
exclusivamente controladores Proporcional - Integral. 

La acci6n de contro! se determin bajo las siguientes consideraciones: 
  

  

  

  

Si usted: La variable medida: La Accién es: 
Incrementa la Disminuye Inversa 
Variable manipulada ‘ 

Incrementa la Aumenta Directa 
Variable manipulada       

Para el sistema de disefio de la planta se determiné que la accién de control en 
los controladores de nivel para los agotadores es directa. Para el sistema 
alternativo la accién de los controladores de nivel en los agotadores es inversa. 
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Para el control de temperatura la accién es inversa. 

Como se describié en el capitulo 3, se sintonizaron por medio de la técnica de 

Ziegler — Nichols. . 

Para el control de temperatura se tomaron valores recomendados para t y Kc. 

Como no se consideraron tiempos muertos, ni retrasos, filtros, etc., la 

sintonizacién fue mas sencilla aunque mas teérica. 

El simulador tiene la facilidad de fijar el SP y el Bias partiendo de la 

informacién a régimen permanente, sin embargo estas variables son 
modificables. 

4.10 Perturbaciones propuestas 

1) La alimentacién de crudo. Es la mas representativa e importante, ya que es 

la corriente de demanda (capitulo 3) y que contiene todos los compuestos 
establecidos para la simulacin (excepto agua). 

Dentro de las variables consideradas para perturbar o sujetar a cambios 
esta: 

~ Temperatura de la alimentacién. Aunque si es posible realizar un cambioen 

la temperatura, no fue posible observar el efecto de tal cambio en el 

comportamiento dindmico de la columna porque no es parte de los 
objetivos del trabajo. Ademas la temperatura no cambia mucho, si se 

observan los datos estadisticos de PEMEX (20); la temperatura cambia de 

369 a 372 °C, lo cual no parece afectar mucho la relacién liquido/vapor en 
la zona de vaporizacién. 

- Composicin. Si se modifica la relacién en composicién de un componente 
de la alimentacion, entonces ya no se estara trabajando con una carga 70- 
30 Istmo — Maya. Cada modificacién implica reformular la caracterizacién 
del crudo alimentado. Para conocer la proporcién que se manejaria con 
dicho cambio; aunque es una perturbacién muy interesante abarcaria una 
nueva tesis, es decir, analizar la columna para diferentes mezclas de crudo, 
lo cual esta fuera de ios alcances del trabajo. 

- Presién. No se consideré, pensando que generalmente ésta no cambia 
mucho y que estos cambios son muy pequefios. También se usé 1a regla 
heuristica de que hay un control estricto de la presién antes de la 
alimentacién (horno de precalentamiento con una caida de presién de una 
psi). 

- Flujo total de la corriente. Se considero que las fracciones molares de los 
componentes se mantienen y solo cambia el flujo total de la corriente. 

Basado en los datos estadisticos reales de la refineria y en las bases de disefio 
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de la planta, se propone realizar cambios o fluctuaciones consideradas dentro 
de los limites normales que se esperan; estos son: 
10 % de disminucién y aumento en la carga. 

20 % de disminucién y aumento de la carga. 
Particularmente se propone estudiar la disminucién del flujo porque 

normalmente se opera en planta a la capacidad nominal o debajo de ésta; sin 

embargo en algunas ocasiones (como se tiene registrado en planta) se llega a 

procesar hasta 20 % en flujo volumétrico mas de crudo. Ademas cuando 
ocurren fallas en la planta o se le da mantenimiento al equipo lo indicado es 

reducir la cantidad de crudo a procesar y mantenerlo en recirculacion. 
Observar los efectos en los niveles de las bases de las columnas y los flujos 

molares de los productos. Asi como de los flujos internos de los platos. 

También observar el control de 1a temperatura en el domo. 

1) Se consideré modificar la carga térmica en el condensador, pero requiere 
de un andlisis mas cuidadoso y no se efectud. 

2) También es posible modificar los SP de los controladores, pero como solo 

se tienen controles de nivel, dichos cambios no son representativos, ya que 
en los controladores Proporcionales se sabe que la variable de proceso no 

retorna a su SP porque en estos casos no es importante e! punto final del 

nivel. (Bueno, si es importante por el nivel maximo, pero no es critico para 

este caso). 

3) Como no se pueden monitorear directamente las especificaciones de los 

productos (TBP) no se colocaron controladores PI para analizar el control 

de la calidad de los productos. Aqui el SP si pudiese ser modificado para 
realizar estudios mas relevantes. 
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Capitulo 5: UWndlisi3 de resultad03 

5.1 Resultados obtenidos 

5.1.1 Andlisis de la mezcla de crudo 
La siguiente tabla muestra la comparacion de la curva resultante de las 

pruebas para la mezcla analizada. 

  

%Destil. | TBPLV ASPEN 
  

  

  

  

  

REAL 31MZO | %ERROR 

0 25.000000 34 26.47058824 

10 107.161774 412 4.319844927 

20 162.840000 171 4.771929825 

30 222.191437 214 +3.82777419 

40 279.000000 280 0.357142857 

47.3 325.680000 320 1.775 
            
  

Tabla 5.1 Comparacién de la curva de destilacién Real (de planta) vs. curva de destilacion 
calculada (por ASPEN). 

El unico valor que excede el 5% de desviacién permitida es para la TIE 
(temperatura inicial de ebullicién), pero los demas valores concuerdan bien 
con los datos de planta. Por lo tanto se considera que representa bien la mezcla 

seleccionada. 
Con base en las temperaturas de corte se redujo a 20 el numero de pseudo 

componentes. Contabilizando éstos, el agua y tres compuestos conocidos 

(ligeros) se tienen un total de 24 componentes para la simulaci6n. 

Fig 5.1, Curvas de 
Klestilacién para 
Kdatos de planta vs. 
kalculada con 
|ASPEN. 
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5.2 Resultados de la simulacién a Régimen Permanente 

a) Utilizando el modulo “Petrofrac” de ASPEN 
La siguiente tabla muestra las corrientes de productos y sus curvas de 

destilaci6n ASTM - D86. Esta es la prueba que se aplica por lo comtn a los 

productos o cortes del petrdleo para verificar las especificaciones de los 

mismos; a excepcidn del gasdleo pesado y del residuo a las cuales se les aplica 

la prueba ASTM- D1160 a vacio. 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

Petrofrac 

Producto Gasolina | Turbosina | Kerosina GOLP GOPP Residuo 

Tipo Curva Des Dsé D86é Das 086 D86 

% Vol. dest. Tec Tec Tec Tec Tec Tec 

0 47.37 161.8 464.2 205.43 308.3 333.46 

§ 76 180.7 209.4 262.2 338.9 372.47 

10 88.55 188.6 229.7 288.15 351.7 389 

30 117.3 194.4 243.8 307.5 365.6 477.37 

50 133 199.9 254.2 319.17 366.9 553.36 

70 146.62 206.6 266.2 332 373.16 617 

90 161.4 217.6 286.4 351.34 380 709.6 

95 171.2 228.2 305.15 363.6 389:5 742.87 
100 181 238.8 328.1 375.8 407.2 776.1 

Flujo(BPD) | 1.78E+04 1.01E+04 2.04E+04 1.98E+04 4079.93 6.50E+04                 

Tabla 5.2. Resultados de las corrientes de productos para la simulacién realizada con 
“Petrofrac”. 

De aqui puede observarse que los flujos de productos estan dentro de los 

limites de operacién y cumplen con las especificaciones(véase tabla 4.4) 

Aunque los productos pesados estan muy bajos y los ligeros e intermedios 

estan en los limites superiores. 

Para obtener este conjunto de resultados se variaron los flujos de: fondos (B), 

las bombas de calor; apegandose a los limites operativos reportados en planta 

(20). El modelo termodinamico utilizado para estimar las propiedades 

fisicoquimicas (constantes de equilibrio L - V, Presién, temperatura, etc.) en 

las etapas y corrientes fue Peng- Robinson. Finalmente se menciona que aqui 

si es posible realizar la separacién de las fases agua — hidrocarburos en el 

sistema “condensador — tanque acumulador”. 
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a) Con el médulo “Radfrac” y considerando bombas de calor 

La siguiente tabla resume los resultados para las corrientes de productos y sus 

curvas de destilacién ASTM - D86. Aqui se hizo la restriccién de que la 

separacién agua — hidrocarburo no se puede representar en el sistema 

“condensador - tanque acumulador”. En este caso se puede apreciar que los 

resultados son similares a los obtenidos con el modulo “Petrofrac”, salvo las 

condiciones de separacién agua — hidrocarburos establecidas en e! domo. 

Radfrac con 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

bombas de 
calor. 

Producto Gasolina | Turbosina | Kerosina GOLP GOPP Residuo 

Tipo Curva D8é bee Dsé D86 D8é D086 

% Vol. dest. Tec Tec Tec Tec T*c Tec 

0 45.36 153.9 163.6 207.1 301.2 330.4 
§ 66.23 170.4 210 263 332.8 374.6 

10 75 177.2 230.9 288.5 346.1 393.6 

30 402.5 197.7 244.2 309 361.2 483 

50 125.4 202.7 254.1 320.2 368.3 553.8 

70 142.65 208 266.3 333.1 374.2 616.8 

90 159 216.6 286.7 353.1 380.9 709.3 

95 168.7 228.1 307.3 365.3 450.5 743 

400 178.47 239.7 327.9 377.5 520 776.7 
Fiujo(BPD)} 18110 10263 20143.6 19635.8 4082.7 64914.5                   

Tabla 5.3. Resultados de las corrientes de productos para la simulacién realizada con 
“Radfrac” incluyendo en la simulacién las bombas de calor 

a) Con el médulo "Radfrac" y sin bombas de calor 

De la tabla 5.4 se observa que las especificaciones de los productos 

concuerdan mucho mejor para los pesados (GOL, GOPP), destilados 

intermedios (kerosina) y para los productos ligeros (gasolina y turbosina) se 

tornan bajos. Se hizo una prueba adicional en donde el flujo de gasdleo pesado 

fue ajustado, ya que en el caso de la tabla 5.4 este es mayor a lo solicitado. 
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Radfrac sin 

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

  

    

Bombas de 
calor. 
Producto Gasolina | Turbosina | Kerosina GOLP GOPP Residuo 

Tipo Curva 086 Dac 086 D86 Dsé Deé 

% Vol. dest. Tec Tec Tec Tc Tec Tec 

o 40 450.88 162.58 205.66 203.96 330.75 

§ 54.27 459.32 208.54 263.58 280,12 374.2 

10 60.18 162.7 229.2 290.15 316.84 392.88 

30 103.18 187.63 238 308.46 354.95 482 

50 122.75 193.8 247.64 318.54 364.94 553.66 

70 141.8 200 259.5 330.42 372 616.8 

90 168.14 213.27 276.15 349 379.66 709.4 

95 175.89 223.2 286.2 360 448 743.14 
100 183.64 233.15 296.26 372.4 516.44 776.88 

Flujo(BPD) | 1.67&+04 9781.68 2.04E+04 4.98E+04 5468.48 6.50E+04               
  

Tabla 5.4. Resultados de las corrientes de productos para la simulacién realizada con 

“Radfrac” eliminando las bombas de calor. 

En el caso adicional se utilizé el modelo termodinamico Peng-Robinson - 

Boston-Mathias, porque la representacion de la fase liquida acuosa es mejor y 
no causa problemas en la inicializacion de la simulacién dinamica. 

Este caso fue el que se tomd para realizar el analisis a régimen dindmico. Cabe 

sefialar que el caso (b) aunque es mejor no funciona a régimen dinamico, 

quizas porque las bombas de calor implican calculos mds estrictos o precisos 

que producen problemas en la convergencia y no permiten integrar a través del 

tiempo. 

Por ultimo se menciona que no se incluyen los archivos de procesamiento de 

entrada para simular ni !os archivos de resultados, tanto para las simulaciones 

a régimen permanente como a régimen dinamico, porque ocupan demasiado 

espacio. 
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5.3 Resultados a régimen Dindmico 

5.3.1 Respuesta a ciclo abierto 

En este punto se puede decidir cual esquema de control introducir, que 

variables manipular y cuales monitorear. Existen varias formas de controlar el 

nivel en la. base del agotador. La primera, es la forma propuesta en el 

Diagrama de Tuberia e Instrumentacién (DTI) del libro de disefio para la 

planta y que es la mas comin para este tipo de columnas, como se representa 

en la figura 3.2 del capitulo 3. La segunda, es una forma alternativa que 

consiste en colocar el controlador de manera que la variable manipulada sea el 
flujo del producto correspondiente al agotador y la variable controlada es el 

nivel de liquido en la base de dicho agotador. En este trabajo se evaluaron 

ambos esquemas: para 10% de reduccién en la carga se usd el esquema 

alternativo, y para 20% de disminucidn el esquema “comtn”. 

39 Se evaluo el sistema del caso “c” quitando cualquier accion de contro! en las 
columnas de destilacién. Las siguientes figuras muestran tal comportamiento. 

Se perturbé la alimentacién de crudo reduciendo 10 % ésta. La figura 

correspondiente a la variacién o efecto de la perturbacién en el flujo de GOPP 
indica que aproximadamente media hora este permanece sin cdmbios pero a 

partir de este punto cae drasticamente hasta 5 kmol /h como funcién escalon. 
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5.3.2 Perturbacién del 10 % de disminucién en la carga 

Los niveles en la base de los agotadores, en el fondo la columna principal y en 

el tanque acumulador no representan cambios importantes (se modifican unos 

cuantos centimetros), pero para el GOPP puede decirse que “absorbe” el 

efecto del cambio. La temperatura del: domo también presenta cambios 

importantes. No fue incluida la representacion del control de temperatura 

debido a un problema de ajuste en la evaluacién numérica del sistema. 

Las variaciones en los flujos del domo y fondo son de importancia; en los 

agotadores no se refleja el efecto de la perturbacion. A partir de esta 

informacion se pueden discutir dos situaciones: 

- El modelo que representa a la dindmica es malo y tiene problemas 
numéricos de integracion para evaluar dinamicamente. 

- La perturbacién introducida es una reduccién de los flujos de los pseudo 

componentes intermedios y pesados. 
Para el caso de disminucién del 20 % de la carga se vuelve mas evidente la 

perdida total del producto GOPP y comienza a influir en el agotador de 

gasdleo ligero donde se observa al tiempo de 1.1 horas una caida tipo escalon 
(oscilante e inestable al principio) por influencia de la perdida de los 

productos mas pesados GOPP y residuo. Este es un ejemplo de un sistema 

interactuante. Se probé con varios esquemas de contro! (controlando con la 

salida lateral de 1a columna principal y con el flujo de producto del agotador) 

y la respuesta es la misma. 
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5.3.3 Perturbacién del 20 % de aumento en la carga 

Para el caso de aumento en la carga de 10% y 20%, el flujo de GOPP no se 

altera a través del tiempo observado de simulacién. Las modificaciones no son 

muy visibles en los niveles controlados. Solo se observa un cambio notable en 

los flujos de gasolina y residuo; también puede apreciarse el control de 

temperatura en el plato 1, el cual si funciona para aumentos en la carga. Aqui 

se ve el comportamiento de un control tipo PI. 

Ademas se observé a detalle (cambio de escala) las variaciones en los flujos 

molares de las extracciones laterales de la columna principal y de los 

productos de los agotadores, aqui se visualiza el efecto en el ajuste de los 

controladores y la variacién del flujo en funcién del nivel en la base del 

agotador correspondiente. 
En la figura 5.4.1. se observa un efecto curioso, el flujo de gasolina aumenta 

inicialmente pero a continuacién cae a las 0.25 horas para restablecerse un 

poco y quedar en 1740 kgmol /h. El efecto esperado era que aumentara el flujo 

y quedar por encima del valor a régimen permanente, sin embargo tal 

comportamiento puede deberse al control de temperatura, que requiere del 

liquido de reflujo (L1) para controlar la temperatura en el plato 1 exigiendo 
del tanque acumulador mas flujo. Por ello la disminucién. 

Siguiendo la metodologia descrita en los capitulos 3 y 4 se encontraron las 

ganancias para los controladores de nivel en los agotadores. 

Ya que se realizaron simulaciones con dos esquemas de contro! distintos se 
presentan los valores de los dos casos a continuacion. 

  

  

  

  

  

  

    

Unidad donde se controla__| Kc del D.T.1. . Ke Alternativo 
Tanque acumulador DA-102 | 1041 1041 

Fondo de la torre DA-102 3327 3327 

Agotador turbosina S-1 500* 1848 

Agotador kerosina S-2 500* 2746 

Agotador GOLP S-3 500* 2467 

Accién de Control Directa Inversa     
  

* Valores Aproximados. 
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La ganancia ultima fue de 1000. Para el control de temperatura el 1; se fijo en 

0.2 horas por recomendacién de los manuales del simulador. La ganancia fue 

de 100. Estos valores son aproximados, por cuestiédn de tiempo y porque es 

una tarea pesada llevar a cabo varias corridas y ajuste de los parametros de 
sintonizacion por corrida, es dificil encontrar un valor preciso. 

Cabe sefialar que en el tanque acumulador y en el fondo de la columna se 

tomaron los controladores que el simulador coloca por defecto, ya que 

corresponden a los controles especificados para el esquema de disefio de la 

planta. El control de temperatura se adiciond, ya que este no es colocado 

automaticamente por el programa. 
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Capitulo 6 Conclusione3 y Recomendaciones 

6.1 Conclusiones y recomendaciones 

Una de las conclusiones mas importantes consiste en que los modelos 
dinamicos utilizados en este trabajo no proporcionan resultados satisfactorios, 

si se toma en cuenta la pérdida en el flujo de producto de la etapa 26 (gasdleo 

pesado) y la ausencia del controlador de temperatura en el plato 1 para el caso 

de disminucién de flujo. Inicialmente se planted que el esquema de control 
perteneciente al Diagrama de Tuberia e Instrumentacién se representara 
completamente es decir incluyendo el control de temperatura para el primer 

plato de la columna principal, y que los cambios introducidos en la torre no 

fuesen tan criticos sobre todo en los flujos internos de la misma y los 

productos. El problema radica en que los cambios introducidos en el sistema 

se reflejan y descargan en el flujo de un producto. Ademds para la 

disminucién en la carga la respuesta obtenida indica que el sistema de control 
responde solamente después de que los cambios en los flujos de los productos 

pesados y la din4mica de esta seccién se realizan y estabilizan. 

Una causa puede ser porque desde el estado estacionario los flujos de liquido 

para esa etapa son pequefios en comparacién con las demas que integran la 

torre principal. O tal vez por los cortes, que reducen la cantidad de 

compuestos que representan a dicha extraccién. Lo cierto es que la reduccién 

del flujo total se refleja en los flujos por componente de los compuestos 
pesados. 

Cabe mencionar que el sistema de ecuaciones que se manejé fue de veintiséis 
mil ecuaciones, considerando que se redujo el nimero de pseudo compuestos 
utilizados para la simulacién. 

Sera necesario trabajar o investigar mas la influencia de los integradores 

numéricos, porque pudiesen proporcionar una solucién menos critica o mas 
acertada que permita mayor flexibilidad y que respondan a la operacién real. 

Los datos estadisticos de PEMEX (20) muestran que se puede disminuir mas 
la alimentacién hasta un 40 % en volumen sin perder cantidades considerables 

de flujo de producto. Pero como 1a simulacién se manejé en flujos molares y 

la relacién de flujo molar — flujo volumétrico no es lineal pudo haberse 
excedido este porcentaje. 
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Aun cuando se pueden probar modelos mas rigurosos (para evitar sacrificar 
reproducibilidad real del sistema) para el tanque acumulador de nafta y para 

las bombas de calor, la convergencia es muy lenta y con pocas posibilidades 

de éxito, los tiempos de ejecucién son muy grandes y los avances poco 

significativos. En este aspecto conviene mds redisefiar y mejorar el programa 
y sus interfaces que eviten los problemas actuales. En todo caso se recomienda 
probar con otros simuladores, como HYSIS, DSS-100 o el méddulo 

desarrollado por Olsen (13) en PRO-II; de estos simuladores los dos ultimos 

han sido probados para columnas de destilacién atmosférica. 

Las consideraciones hechas para representar el sistema de control y los 
controladores utilizados para el mismo fin, si responden a las expectativas de 
andlisis de control pues, ajustan considerablemente bien a los cambios en el 

proceso y las variables manipuladas y monitoreadas como nivel, flujo y 
temperatura. Salvo en el caso del control de temperatura en el domo cuando 

disminuye la alimentacion. Pero tal efecto se asocia a los problemas 

dindmicos de los flujos y las tolerancias establecidas; una reduccién en el 

tamafio de paso y en la precisién de las tolerancias para las variables, pueden 

llevar a corregir parcialmente el problema. Resumiendo: los controladores 

funcionan, pero la representacién dindmica de !a columna tiene problemas 
debido a las restricciones impuestas. 

Tal vez las ecuaciones para representar la dinamica del plato (ecuacién de 
Francis) junto con las simplificaciones hechas producen desviaciones o 

comportamiento erréneos. Se pueden modificar tales ecuaciones, pero 

reiterando, hay que lograr que converjan lo cual es trabajoso, porque el 

simulador es dependiente en grado critico de los estimados iniciales o régimen 

permanente. 

Los resultados obtenidos llevan a concluir que los objetivos no se cumplieron 

en su totalidad debido a las fallas y limitaciones del simulador utilizado 

(Speedup). De los objetivos planteados en el capitulo 1 se cumplieron 

satisfactoriamente la reproduccién a régimen permanente de las condiciones 

de operacién de la columna para la mezcla seleccionada; 1a representaci6n 

dinamica de este sistema se logré unicamente haciendo modificaciones que 
redujeron el sistema real estudiado, influyendo en los resultados finales. El 

objetivo de introducir el sistema de control y verificar su funcionamiento 

quedé incompleto, pues el control de temperatura como ya se mencionéd 
anteriormente no funcioné cuando la carga a la columna se reduce. Lo anterior 

indica que se debe de seguir alguno de estos caminos: 
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Explotar mas el simulador haciendo correcciones al programa lo cual es poco 
viable y no garantiza que vaya a haber mejoras significativas. 
Utilizar otras herramientas dinamicas para estudios posteriores. Ya que como 
se mencioné en el capitulo cuatro, El simulador utilizado tiene muchas 

limitaciones que son de consideracién en la obtencién de resultados. 

Se recomienda insertar un cuarto agotador que esta en operacién actual, 
aunque por experiencias recibidas de los tecndlogos tiene mas problemas 

numéricos y de rigidez. 

Probar otras opciones de perturbaciones como un cambio en la temperatura de 
alimentaci6n o en las composiciones de la misma, para visualizar 

comportamientos distintos y menos drasticos. Aunque siendo repetitivo, cada 

cambio de composicién resulta un problema nuevo. Pero estas opciones 

proporcionaran nuevas y mejores respuestas que permitan reforzar o invalidar 

las conclusiones y aseveraciones planteadas aqui. 
Se recomienda también realizar otros estudios en otros simuladores o en este 
(haciendo las correcciones y adiciones necesarias) para analizar los ciclos ‘de 

control de calidad de ios productos con controladores Proporcional — Integral. 
La informacién a estado estacionario es confiable (viendo los resultados de 

Aspen), la informacién o representacién dindmica tiene problemas y es 

cuestionable. 

El caso tratado en esta tesis muestra que el simulador dinamico tipo genérico 

utilizado tiene problemas para representar adecuadamente una unidad de 
proceso compleja como es la columna de destilacién atmosférica estudiada 

aqui; sin embargo si se opta por trabajar en este simulador sin interfase grafica 

y sin los modelos de ésta (DynaPlus) se pueden adicionar los elementos no 

considerados para este estudio y obtener resultados mas satisfactorios aunque 

a costa de mucho tiempo y experiencia para la resolucién numérica de los 

sistemas de ecuaciones generados. Aun cuando lo mds conveniente en este 

caso es utilizar un simulador dindmico especifico para este sistema 

(destilaci6n primaria), los simuladores genéricos también pueden utilizarse 
para analizar estos casos “especificos”. El hecho de que el simulador 

DynaPlus-Speedup tenga problemas y restricciones no indica que todos los 

simuladores genéricos los tengan también. Ademas, revisando la informacién 

publicada (11,13,14,16) sobre sistemas de destilacién similares, la mayoria 

construy6 su propio simulador dinémico y se puede concluir que también 

tuvieron los mismos problemas u otras limitaciones dentro de sus andlisis, por 
lo que tuvieron que hacer limitaciones particulares a cada problema ( 
considerar la presién constante en ta columna, utilizar la ecuacién de Francis, 

evaluaci6n de las propiedades termodindmicas, etc.). Témese e] caso 
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estudiado por Byoung y col. (16) en el cual el simulador es del tipo general 

(gPROMS) y resolvieron un sistema mas complejo que el presentado aqui. O 

el simulador desarrollado por Olsen y col. (13) que fue creado originalmente 
como simulador especifico y posteriormente generalizado para sistemas de 

destilacién diversos (genérico). Por lo tanto, recomendar y aseverar que la 

tendencia es realizar estudios dinamicos con simuladores especificos es lo mas 
apropiado, no es correcto ni definitive. Sin embargo, es una opcion viable 

cuando no se dispone de recursos para adquirir un simulador comercial que 
por lo comin es genérico; ademds dependera de los objetivos y alcances del 

investigador. 
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Upendice W Lista de Cquipo 

BA - 101 A Y B Calentador a fuego directo de crudo despuntado 

BA - 201 Calentador a fuego directo de residuo primario 
DA - 101 A Y B Torres de despunte 

DA - 102 Columna fraccionadora de crudd Diam. 23.5 ft, 33 platos’ 

DA - 103A Agotador turbosina 

DA - 103B Agotador de kerosina 

DA - 103C Agotador de gasdleo ligero 

DA - 201 Torre de destilacion a vacio 

EA - 101 Intercambiador de calor crudo - turbosina 
EA - 102A Intercambiador de calor crudo - kerosina 
EA - 102B Intercambiador de calor crudo - kerosina 
EA - 103A Intercambiador de calor crudo - gasdleo ligero 
EA - 103B Intercambiador de calor crudo - gaséleo ligero 
EA - 104A Intercambiador de calor gasdleo ligero de vacio - crudo 
EA - 104B Intercambiador de calor gaséleo ligero de vacio - crudo 

EA - 105A Intercambiador de calor gasdleo ligero primario - crudo 

EA - 105B Intercambiador de calor gasdleo ligero primario - crudo 

EA - 106A Intercambiador de calor gaséleo pesado primario - crudo 

EA - 106B Intercambiador de calor gasdleo pesado primario - crudo 

EA - 107A Intercambiador de calor gaséleo pesado de vacio - crudo 

EA - 107B Intercambiador de calor gasdleo pesado de vacio - crudo 

EA - 107C Intercambiador de calor gaséleo pesado de vacio - crudo 

EA - 108A Intercambiador de calor residuo de vacio - crudo 
EA - 108B Intercambiador de calor residuo de vacio - crudo 
EA - 108D/E Intercambiador de calor residuo reducido - crudo despuntado 
EA - 109 Enfriador de turbosina , 
EA - 110 primer enfriador de kerosina 

EA - 111 primer enfriador de gasdleo ligero primario 

EA - 112 bomba de calor de gaséleo ligero primario 

EA - 113 Enfriador de gasdéleo pesado de vacio 
EA - 114 Enfriador de gaséleo pesado primario 

EA - 115 Condensador de gas de despunte 

EA - 116 A-H Condensador de gasolina primaria de la torre fraccionadora 

de crudo. 
EA - 201 Enfriador de gasdleo ligero de vacio (reflujo a DA-201) 

EA - 202 Enfriador de gasdleo ligero de vacio a tratamiento quimico 

EA - 203 Enfriador de gasdéleo pesado de vacio (reflujo a DA-201) 

EA - 204A Segundo enfriador de gasdleo ligero primario



EA - 204B Segundo enfriador de kerosina 
EA - 205 Condensador vapores ligeros de vacio de DA-201 

FA - 101 Tanque separador de gasolina despuntada 
FA - 102 Tanque acumulador de gasolina primaria 

FA - 103A Unidad desaladora de crudo 
FA - 103B Unidad desaladora de crudo 
FA - 105 Tanque acumulador de gaséleo pesado primario 

FA - 203 Tanque acumulador de gasdleo pesado de vacio 

GA - 101 Bomba alimentacién de crudo 
GA - 102 Bomba gasolina de despunte 
GA - 103 Bomba de crudo despuntado 

GA - 104 Bomba de reflujo de gasolina primaria 

GA - 106 Bomba de turbosina 

GA - 107 Bomba de kerosina 

GA - 108 Bomba de gasdleo ligero primario 
GA - 109 Bomba de gasdleo ligero primario (reflujo a DA-102) 

GA - 110 Bomba de gaséleo pesado primario caliente 
GA - 111 Bomba de gaséleo pesado primario frio 

GA - 112 Bomba de residuo pesado primario 
GA - 201 Bomba residuo de vacio 

GA - 202 bomba gasdéleo pesado de vacio caliente 
GA - 203 Bomba gasdieo ligero de vacio 
GA - 209 bomba gasdleo pesado de vacio frio 

' Estos datos se incluyen porque se requieren para llevar a cabo el estudio. Para los demas equipos no se 
incluye porque no se relacionan con los objetivos de esta tesis.
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