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Capitulo 1 Introduccion

Capitulo 1

Introduccion

En la actualidad los hidrocarburos se han convertido en la principal fuente de energia del
mundo, en donde México, estd ubicado como uno de los principales lideres en la
produccion de crudo generando el 18 % del total obtenido en el Continente Americano. El
actual crecimiento de la economia mundial demanda el uso de una mayor cantidad de
energia, en consecuencia, se requiere incrementar las reservas, ya sea mediante el
descubrimiento de nuevos yacimientos y/o mejorando sustancialmente la recuperacion de
los ya existentes. El estado avanzado de explotacion de los principales campos en
México, aunado al decremento en la produccién de crudo, asi como el aumento de la
demanda de gas y petréleo en el pais, nos llevan a un punto en el que la exploracion y
explotacion en aguas profundas son criticas e impostergables para satisfacer la demanda
nacional. La necesidad de incorporar nuevas reservas de crudo y gas requiere continuar

explorando en busca de nuevos yacimientos

En nuestro pais a principios de 1983, se comenzé la explotacion en costa afuera
(plataformas marinas fijas), extrayendo hidrocarburo a profundidades menores de 100m.;
a medida que ha existido la necesidad de encontrar yacimientos de hidrocarburos, la
exploraciéon se ha iniciado en aguas profundas (profundidades mayores de 500m). En la
parte mexicana del Golfo de México, se han identificado zonas con potencial de reservas
de hidrocarburo suficientes para, en el corto plazo, seguir abasteciendo al pais con esta
fuente de energia. La extraccion de este hidrocarburo a esas profundidades, representa
un reto tanto tecnolégico como de innovacion al adaptar nuevos sistemas de extraccion a

las condiciones locales y a las caracteristicas de los hidrocarburos.

Cuando manejamos los términos de exploracién y explotacion de yacimientos en "Aguas
Profundas" nos referimos a la exploracion y explotaciéon de regiones ubicadas en tirantes
de agua mayores a 500 metros (distancia entre la superficie y el lecho marino).

Las cifras nos revelan que la produccion de petréleo en nuestro pais disminuye a un ritmo

considerable cada afo ya que en el 2004, se registraba una producciéon de 3.45 MMBD,
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en el 2006 se logré una produccion de 3 MMBD y ya para el 2009 se obtuvo una
produccion de 2.667 MMBD.

Tanto para la busqueda del petroleo, como para su explotacion, se emplean los sondeos
cuya perforacion en el mar requiere de técnicas y equipos especializados. Uno de los
principales inconvenientes de estas maniobras es la lucha con las condiciones del mar,
que en el caso de aguas profundas requiere del uso de sistemas flotantes de produccién
petrolera o plataformas ancladas al lecho marino. Dado que las fuentes de hidrocarburo
en México se han ido agotando en yacimientos de aguas someras, actualmente la
exploracién de del hidrocarburos, se ha iniciado en aguas profundas, donde el Golfo de
México ha sido evaluado como uno de los principales yacimientos potenciales de petréleo.
Ante los retos y oportunidades que representa lo que dera incursionar la industria
petrolera nacional en los siguientes afios, en campos de aguas profundas de la parte
mexicana del Golfo de México, el presente trabajo de tesis pretende incursionar en las
areas de influencia de la Ingenieria Quimica para dicho tipo de aplicaciones. En particular
la simulacion de procesos en estado estable para el procesamiento de hidrocarburos en
aguas profundas ya se ha reportado en nuestra Facultad de Quimica. No es el caso de la

simulacién dindmica de procesos a la que se refiere esta tesis.

1.2.-Objetivo

Realizar un modelo de simulacién dinamica de los sistemas de procesamiento de crudo
en cubierta de un FPSO para aplicaciones en aguas profundas de México, con la finalidad
de identificar las aplicabilidades de la simulacidon dinamica en el establecimiento de
estrategias de operacion, arranque y paro programado o de emergencia y de re-arranque

de las plantas de proceso.

1.3.- Hipotesis de trabajo.

La simulacién de procesos en estado estable es una practica estandar en la industria
internacional para disefio de procesos en cubierta de un FPSO para aplicaciones en
aguas profundas. Sin embargo, en la industria petrolera nacional, esa practica esta en sus
inicios. Una actividad aln menos explorada en la practica de la ingenieria quimica
nacional en el ramo petrolero Costa Afuera, sobre todo en aguas profundas, es la

simulacién dinamica de plantas de proceso. El problema a analizar es como, haciendo
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uso de la simulaciéon dinamica de dichos sistemas de proceso, se puede contribuir a
establecer estrategias de operacion, arranque y paro programado o de emergencia y de
re-arranque de las plantas de proceso ante eventos que podrian incluir el re-arranque de
las operaciones después del paso de un huracan o después de un paro programado. Se
espera también como la simulacién dinAmica de procesos permita verificar estrategias de
control de procesos e identificar elementos que son necesarios para el establecimiento de

Simuladores de Entrenamiento de Operadores.

1.4.- Conceptos Fundamentales

1.4.1.-Explotacion Petrolera en Aguas Profundas

Para la explotacién de petréleo en aguas someras, profundidades menores a 500 m de
tirante, (ver figura 1.1) es comun utilizar las plataformas fijas, que van soportadas
directamente sobre el lecho marino. Tales estructuras fijas han mostrado una operacion
segura para las demandas de produccién petrolera nacional y ante condiciones
meteorologicas criticas. Sin embargo, el costo de su construccion, instalacién, operacion y
mantenimiento se incrementa sustancialmente con el aumento del tirante de agua en el
cual se desean instalar. Por tal motivo, en el ambito internacional existen distintos
sistemas de produccién, principalmente de tipo flotante que constituyen las opciones mas
econdémicas y técnicamente favorables para la explotacion de campos petroleros en

aguas profundas.

Plataforma Continental AEuas profundas Aguas ultraprofundas
0a500m 00a1,500m 1,500 a 3,000 m

Nivel del mar

Lecho Mari

Figura 1.1.- Aguas someras, profundas y ultra profundas.
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1.4.2.- Tecnologia de Explotacién En Aguas Profundas

En el ambito internacional existen distintos sistemas de produccion, principalmente de tipo
flotante o ancladas, ya que no estan soportadas en el fondo marino de manera rigida,
ademas presentan una respuesta estructural mucho mas favorable a la accion de cargas

dindmicas por ejemplo las producidas por el oleaje, corrientes marinas, viento, etc.

Con el objeto de tener un esquema de los tipos de instalaciones usadas en un ambito
internacional, tanto en aguas someras como en aguas profundas y poder apreciar las
caracteristicas generales de estos sistemas de produccion, en la figura 1.2 se aprecia de
izquierda a derecha: plataforma fija, “jacket”, como se aprecia en la figura, para aguas
poco profundas); la torre flexible (“Compliant Tower”); la mini-TLP; la plataforma de
piernas tensionadas TLP; la Semisumergible; luego, en la parte inferior de la Fig. 1.2,
tenemos a los sistemas flotantes y submarinos, que son: la plataforma tipo SPAR; y los
Sistemas de Produccion, Almacenamiento y Descarga, FPSO (“Floating, Production,
Storage and Offloading” systems).

|
|
|
i

|
!

Torre - -
Flexible
Mini-TLP Semisumergible

ataforma
Fija
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Truss Classic A
. Sistema
SPAR SPAR MinDOC Submarino

Figura 1.2. Muestra la gama de estructuras existentes, fijas, flexibles y flotantes para

produccion petrolera.

1.4.3.- Plataformas fijas

En aguas someras, se utilizan plataformas fijas, formadas por una estructura de acero
soportada por pilotes apoyados en el lecho marino, ver Figura 1.3. En la parte superior
poseen la seccion de acondicionamiento de la produccion, pueden tener seccion
habitacional, de perforacion y/lo formar un complejo de plataformas unidas entre si por
puentes de acero. Estas plataformas son econdmicamente factibles para profundidades
de hasta 610 m (2,000 pies), cabe recordar que en el caso de México, el uso de
plataformas fijas es en profundidades menores a los 90 m. La altura de la plataforma esta

determinada por el tirante de agua.

Figura 1.3.- Plataforma fija apoyada por gravedad
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1.4.4.- Estructuras Semifijas o Flotantes

a) Plataforma TLP (Tension Leg Platform)
La plataforma de piernas tensadas es otra innovacion importante, la cual consiste de una
masa flotante con amarres verticales, que son tensionados para contener el peso y evitar

las cargas por compresion, figura 1.4.

" IR ias
40 L 0

Figura 1.4.-TLP (Tension Leg Platform)

b) SPAR

Consiste en un solo cilindro vertical de didmetro considerable que apoya una cubierta
superficial con el equipo de perforacion y de produccién, tres tipos de canalizadores
verticales (produccion, perforacion y extraccion), y un casco de amarre que utiliza un
sistema de anclaje a tensién de seis a veinte lineas sujetas al fondo marino. Las
plataformas SPAR no tiene practicamente movimiento, comparado con otros sistemas
como Semisumergibles o FPSO; poseen gran estabilidad, ya que su centro de flotacion
estd encima de su centro de gravedad; costo insensible al tirante de agua. Las SPARS se
utilizan actualmente en profundidad de hasta 2,400 m, aunque existe la tecnologia para

poder utilizarlas hasta profundidades de 3,048 m o aun mayores, ver figura 1.5.
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Figura 1.5.- Plataforma tipo SPAR

¢) Semi sumergible FPS (Floating Production System)

Consiste en una unidad semi-sumergible que resguarda el equipo de produccion,
construida de acero o de concreto. Se ancla con el sistema de amarre convencional por
medio de catenarias y puede ser colocado dinamicamente usando flotadores rotatorios.
La produccion de los pozos submarinos es transportada directamente a la cubierta
superficial a través de los Risers verticales, disefiados para soportar el movimiento de la
plataforma. Generalmente estdn asociadas a sistemas submarinos de produccion o
cercanos a una plataforma de perforacion. Las semisumergibles usan risers flexibles y

arboles de navidad humedos, figura 1.6.

Figura 1.6.- Plataforma Semisumergible

d) FPSO (Floating Production Storage and Offloading)
Los FPSO son sistemas flotantes que reciben la produccién petrolera en sus cubiertas
(“topsides”), dan procesamiento a la corriente de petréleo producido y poseen sistemas de

proceso en sus cubiertas para lograr la especificacién de los productos. El petréleo crudo
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es separado de la corriente de produccidon que posee agua, gas y frecuentemente arena,
luego de su separacion, el petréleo crudo es estabilizado y deshidratado. Los sistemas de
produccion, almacenamiento y descarga FPSO no tienen capacidad para efectuar
operaciones de perforacion ni de reparacion de pozos, ademas los que estan disefiados
para permanecer anclados permanentemente no son considerados como barcos o navios,
propiamente dicho, ya que no cumplen con las funciones para ello. Debido a su gran area
de contacto con la superficie del agua, se obtiene una elevada capacidad de carga de
cubierta. Para mantenerlos en posicidén se usan sistemas de anclaje que les permitan girar
en torno a este; en la Figura 1.7 se puede observar en la parte izquierda del navio el
sistema de anclaje unido a la torretaque es el punto de rotacién para asi minimizar el

efecto de las cargas ambientales

Figura 1.7.- FPSO

En este capitulo se presentd una visién general de los diferentes tipos de sistemas que se
utilizan en la produccion de hidrocarburo en aguas tanto someras como profundas. La
implementacién de los sistemas mencionados para aguas profundas dependera de las
necesidades que tengamos como pais de buscar nuevos yacimientos en zonas donde no
se habia buscado antes. En este tiempo donde el desarrollo tecnolégico marca liderazgo
entre los paises debemos buscar que nuestros sistemas de produccion se acerquen a los
usados ya desde hace tiempo en otros paises y asi abrirnos paso en este competido

mundo de produccion energética.
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Capitulo 2

Procesamiento de Hidrocarburos en FPSO.

2.1 Caracteristicas de los FPSO

Los FPSO son sistemas flotantes que reciben la produccién petrolera en sus cubiertas
(topsides), dan procesamiento a la corriente de petréleo producido y poseen sistemas de
proceso en sus cubiertas para lograr la especificacién de los productos. El petréleo crudo
es separado de la corriente de produccién que posee agua, gas y frecuentemente arena,
luego de su separacion, el petrdleo crudo es estabilizado y deshidratado.Aunque los
limites de espacio y peso no son tan estrictos como en otros sistemas flotantes de
produccion en aguas profundas, hay restricciones importantes. Existen consideraciones
de estabilidad debido al peso de los equipos de proceso en la parte mas alta de la
embarcacion y consideraciones de capacidad de carga de la estructura, sobre todo en

casos de conversiones de tanqueros existentes.

2.2.1 Procesos de Separacion

En un FPSO es usual emplear separadores del tipo horizontal similares a los empleados
en las plataformas fijas. En el caso de separadores tipo cilindrico horizontal es necesario
equiparlos con mamparas disefiadas para aminorar los efectos de los movimientos con
suficiente resistencia mecénica para soportar las oleadas de los fluidos dentro del

separador, ver figura 2.1y 2.2.

Agua en la
salida de
Crudo

Figura 2.1.- Muestra el derrame de agua en la corriente de crudo debido a efectos del

movimiento en un FPSO
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. L Mampara Mampara Salida de
glcslgr?isclg\iioe #2 Mampara #2 Mampara Gas
Perforada #3 Perforada #5

entrada

Perforada

/ I
Mampara #1 : / +
Perforada Salida de Placa del

Agua Vertedero Salida de

con Placa Crudo
Borde

Figura 2.2.- Separador Agua- Aceite con mamparas para reducir los efectos del oleaje
sobre el FPSO

2.2.2 Bombeo

Para el caso de las bombas que reciben alimentacion desde recipientes como
separadores, no sélo es necesario garantizar el NPSH sino que adicionalmente, bajo
condiciones de oleaje interno o condiciones fuera de nivel, se requiere que la boquilla de

la salida de liquido del recipiente se mantenga cubierta con el mismo liquido.

2.2.3 Compresion

La funcion del sistema es comprimir y enfriar progresivamente el gas proveniente de los
separadores y remover liquidos condensados de la corriente de gas. Los condensados
son integrados a la corriente de aceite crudo, y el agua es eliminada en el sistema de
deshidratacion de gas. La compresion de gas permite tomar parte del gas producido y
comprimirlo para satisfacer la demanda de gas combustible y para exportacion a través de
un gasoducto. El gas comprimido se envia a la planta de endulzamiento donde alcanza
las especificaciones de contenido de gas dulce como combustible en tanto que el resto
del gas pasa al modulo de deshidratacion de gas, donde se reduce el contenido de agua

asi como punto de rocio.

10
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2.2.4 Tratamiento de gas.

La funcién del sistema de deshidratacién es remover la humedad de la corriente de gas
para prevenir la formacion de hidratos en las tuberias, retardar la corrosion y prevenir su
condensacion, para ello se emplea generalmente trietilenglicol (TEG) como liquido
absorbente. En el caso del gas, que pasa a deshidratacion, hasta lograr sus
especificaciones para transporte por ducto; la especificacién de contenido de agua en el
gas, para evitar la formacién de hidratos, generalmente es mas estricta en aguas
profundas, del orden de 2-3 Ib de agua / millén de ft*, dado que el gas puede ser enviado
por ducto en ambientes oceanicos con temperaturas cercanas a los 5 °C y a mayores
presiones que en aguas someras, puesto que los ductos deben ir de los sistemas
flotantes hacia el lecho marino, donde son soportados, y luego alcanzar puntos de
interconexion. Una fraccion del gas debe ser endulzada, de no contarse con otra fuente

de combustible.

2.2.5 Estabilizacion de aceite

El proceso de estabilizacion de aceite reduce la presion de vapor del crudo, por lo que
hace mas seguro su almacenamiento en los tanques. La presion de vapor es ejercida por
los hidrocarburos ligeros, tales como metano, etano, propano y butano, cambiado de
liquido a gas conforme la presion del crudo es disminuida. Si una cantidad suficiente de
esos hidrocarburos ligeros se remueve, la presion de vapor se vuelve satisfactoria para

transporte del crudo a presiones aproximadamente atmosféricas.

2.2.6 Deshidrataciéon de Aceite

Mediante este proceso separa el agua asociada con el crudo, ya sea en forma
emulsionada o libre, hasta lograr reducir su contenido a un porcentaje previamente

especificado. Generalmente, este porcentaje es igual o inferior al 1 % de agua.

11



Capitulo 2 Procesamiento de Hidrocarburos en FPSO

Una parte del agua producida por el pozo petrolero, llamada agua libre, se separa
facilmente del crudo por accién de la gravedad, tan pronto como la velocidad de los
fluidos es suficientemente baja. La otra parte del agua esta intimamente combinada con el
crudo en forma de una emulsién de gotas de agua dispersadas en el aceite, la cual se

llama emulsién agua/aceite

Para separar el agua emulsificada existen tratamientos como, tratamientos térmicos,
tratamientos quimicos, tratamientos electrostéticos ver fig 2.3, o una combinacion de
todos estos podria ser necesario sumado a la separacion producida por la gravedad. Es
una gran ventaja separar el agua libre del crudo y asi minimizar los costos por

tratamientos de emulsiones.

Seccion de Calentamiento Seccién de Coalescencia
Entrada de Gas Equalizer .
Emulsion: Loop AII\"I:O S‘aalida de Gas Sﬂlldiide Crudo
1]
: %%3 T . =ip
i _}j‘“: !\A Gas —p L3
H ] ™ HIl Low Level
H X E 1 Crudo Shutdown \q i _ Rejilla de electrodogdle alto_voltaje
i T L - S |
i i ' A { Conexiones de la muestra
1 HL J U
i T [ / -]
i i E '. Tubo de fuego _/ ,f j Crudao
! , I 2o oo (.
[ \Hood /11 16" interface gt/ Ao Controldel nivel =R
baffle  Agua control manway H Agua de interface ]
L/ = T T (i
Drain Salida de agua Drain Salida del agua
libre tratada

Fig. 2.3 Deshidratador de crudo tipico
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Capitulo 3

Simulacién de Procesos

En los ultimos afios, el desarrollo de la tecnologia de las computadoras ha sido tal que
estd permitiendo a los Ingenieros Quimicos disponer de herramientas de calculo y
simulacién cada vez mas sofisticadas con las cuales enfrentarse a los frecuentes
problemas que surgen en el disefio, mantenimiento y control de la operacion de las
plantas quimicas. Esta situacion estd generando la necesidad de estar al dia en las
herramientas comerciales de uso mas frecuente en la Industria Quimica moderna
como modo de obtener un mayor valor en la formacion del ingeniero. En este contexto,
la mayoria del conocimiento y dominio de simuladores se reduce, en el mejor de los
casos, al estudio de casos en estado estacionario que, aunque representativos en la
etapa de disefio, no facilita el estudio e interpretacion de la dinamica de los procesos
(arranque, paro, regulacion, etc.) que, son por otra parte, los habituales en las plantas

quimicas.

3.1.- Generalidades de la Simulacién Dinamica

A diferencia de la simulacion en estado estacionario la simulacién dindmica no
solamente cuantifica lo esperado; identifica el comportamiento inesperado, ya que es
una herramienta de disefio de ingenieria que predice como un proceso y su control
responden a varios desajustes como una funcién del tiempo; asimismo, proporciona
confiabilidad y seguridad en un proyecto, lleva a grandes beneficios durante el
arranque de la planta. Las preguntas frecuentes que puede responder la simulacion

dinamica en instalaciones existentes son:

« ¢ El sistema existente cumple con los requerimientos de produccién de la planta?
» ¢ ES necesario un nuevo sistema?
« ¢ El sistema existente maneja el incremento de carga por ampliacion de la planta?

» De no ser asi ¢, Qué tantas modificaciones se deben efectuar en el sistema?
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Permite por ejemplo

« Validar el disefio de sistemas de desfogue y quemador

» Optimizar y mejorar los sistemas existentes

* Proveer una base consistente y sélida con relacion a garantizar la seguridad en el
sistema a futuro.

« Implementar un sistema de paro o cierre en fuentes de calor

» Hacer parte de la simulacion del sistema eléctrico de los motores involucrado en el
proceso

 Implementar un sistema instrumentado de seguridad

El andlisis con simulacién dinamica evalla situaciones en un escenario de falla coman.
Por ejemplo la simulacion dindmica puede determinar las cargas de relevo de
columnas individuales y, en forma simultanea, para sistemas de desfogue completos

que involucren columnas multiples.

En la simulacién dinamica, los fendmenos tanto quimicos como naturales se expresan
con ecuaciones algebraicas y diferenciales basadas en principios de ingenieria. Los
modelos matematicos creados son usados para analizar como varia el proceso con
respecto al tiempo. Para el caso tipico de la industria de proceso, se
describen/modelan las unidades de la planta y el control regulatorio. Las ecuaciones,
se resuelven repetidamente en el dominio del tiempo y los valores de temperatura,
presion, flujo y composicion asi como las aperturas de las véalvulas y el sistema de
control se calculan en el punto de interés. Por lo que, pueden investigarse las
reacciones del proceso a perturbaciones tales como variacion de la alimentacién, falla

de instrumentos o cambio en la estrategia de operacion.

Muchas de las operaciones en la industria son naturalmente dinamicas, tales como el
arranque y paro de una unidad, el cambio de un producto a otro, la operacion de
reactores batch o trenes de adsorcion/regeneracion etc. Actualmente, es
practicamente imposible para una unidad de proceso operar bajo condiciones
estrictamente constantes (estado estacionario). Por otro lado, las unidades de
procesos industriales se estan volviendo mas complejas con la aplicacion de nuevas
tecnologias que incluyen integracion térmica, disefio de procesos avanzado e
innovadores sistemas de control. Se requiere que las unidades operen sin detenerse

por largos periodos de tiempo a condiciones 6ptimas. La necesidad de flexibilidad,
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respecto a los procesos o equipos incrementa cada dia. Es bien sabido que cambios
grandes y rapidos en las condiciones de operacion de la planta deben evitarse, dado
que los efectos de moverse de una region de operacion a otra pueden ser
potencialmente peligrosos. Por lo que se debe estar al tanto de las zonas peligrosas y

de cuando estas pueden ocurrir.

En resumen, el comportamiento de un proceso como un todo no es la suma simple de
cada una de sus unidades. Factores de seguridad, de medio ambiente y econémicos
resaltan la importancia de entender el disefio y operacién de una planta, asi como el
entrenamiento suficiente del personal de la planta en tiempo de la siempre creciente
necesidad de operadores capaces y altamente calificados. La simulacién dinamica es
la Unica solucibn econdmicamente efectiva a esas necesidades, puesto que
proporciona mucha mas informacion que la que ofrece la tradicional simulacién en
estado estacionario. Esto es por que la simulaciéon dindmica permite el estudio del
comportamiento de la planta en un amplio rango de condiciones de operacién, como
durante el arranque o paro. Ademas, se le pueden incorporar algoritmos que describen
la seguridad o filosofia de control regulatorio de una unidad de proceso. Es posible
usar el modelo dinamico para la investigacion y mejorar el entendimiento del

comportamiento de las unidades, basado en datos de disefio u operacion.
Aplicaciones de la simulacion dindmica.
Las aplicaciones de la simulacion dindmica en la industria de proceso pueden ser

usadas para una gran variedad de propésitos, como se enlista en la Fig 3.1 A

continuacion se presenta una breve descripcién de las diferentes aplicaciones.

Mejoras a la planta

Entrenamiento de Operadors OTS

Revision del sistema de control de la planta

Diseiio de Procesos

Figura 3.1.- Aplicaciones de la simulacién dinamica
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Sistemas de entrenamiento de operadores

En el mundo actual donde enfrentamos problemas para encontrar fuerza de trabajo

capacitada, los modelos dindmicos integrados con los Sistemas de Control Distribuido

pueden usarse para capturar, mantener y desarrollar las habilidades de operacion.

Entre otras cosas un sistema de entrenamiento de operadores completamente

desarrollado puede usarse para:

Ofrecer a los operadores de planta un mejorado entendimiento del manejo de
operaciones unitarias.

Familiarizarse con el proceso y los sistemas de control asociados a él, mientras
enfatiza las interacciones entre los dos.

Demostrar el uso y explicar las ventajas del control de procesos.

Controlar y verificar las acciones de los operadores.

Practicar sin la presencia de un instructor.

Optimizacién de Operacion

Un modelo dinamico de una unidad de proceso puede usarse para optimizar las

operaciones. Algunos ejemplos tipicos son:

Crear, probar y verificar los procedimientos para un arranque o paro seguro del
proceso para la minimizacién del tiempo que el equipo esta fuera de operacion.
Encontrar las maneras de mover la operacion de la planta a una condicién
posible igualmente segura pero mas redituable

Adicionar nuevas lineas de proceso, antes o después del arranque, para

mejorar el control durante los estados transitorios

Modificacion del proceso y disefio del sistema de control

La simulacion dinamica puede aplicarse en:

El disefio de procesos puede ser relativamente facil de modelar con un

simulador dindmico.

Andlisis técnico de soluciones de disefo alternativas.
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Estudios Dinamicos: Analisis de controlabilidad, soluciéon de cuellos de botella,
despresurizacion, efectos de diferenciacion en la alimentacion.

Determinacion de parametros caracteristicos de los equipos (tiempo de
respuesta de los instrumentos, niveles permisibles de ruido, pardmetros de
sintonizacion de controladores, caracteristicas de las valvulas de control, etc.
Verificacion del desempefio de compresores y evitar el efecto “surge”.

Efectos de controlabilidad de la planta debido a modificaciones en los equipos.

Investigacién de problemas de operacién

Evaluacién rapida de soluciones alternativas a escenarios “Que pasa si”
Alcanzar 6ptimas condiciones en la planta, después de un cambio no
anticipado.

Investigacién de incidentes y procedimientos para futura prevencién.

Estimacién de parametros funcionales de instrumentacion.

Como lo muestra la Fig 3.2 haciendo uso de un simulador dinamico de procesos

podemos arrancar mas rapido una planta y llegar a un maximo de produccién en

menor tiempo comparado con el tiempo que llevaria hacerlo sin ayuda del simulador

dinamico.

Ton/ano

Con simulador

Sin Simulador

Arranque mas Llegar a maxima
rapido Produccién mas rapido

Figura 3.2.-Beneficios en produccion y tiempo de la simulacion dindmica en una

planta.
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Problemas de seguridad y ambientales

e Verificacion exhaustiva de procedimientos de deteccion de condiciones no
favorables por ejemplo mezclas explosivas/toxicas, formacion y deposicion de
hidratos debido a funcionamiento erréneo.

o Verificacion del Sistema de Control Distribuido y de los Sistemas de Paro por

Emergencia, secuencias y lazos de control.

En la Figura 3.3 se muestra una grafica de los ingresos o ganancias de una planta en
funcién del tiempo, y como al presentarse diferentes escenarios probables como
pueden ser perturbaciones en las condiciones de la alimentacion a la planta, falla en
equipos o incluso accidentes existen perdidas en los ingresos que pueden caer en un
region de pérdida para una empresa. Con ayuda de la simulaciéon dinamica se pueden

minimizar o incluso evitar escenarios como los mencionados anteriormente.

Perturbacion en Falla de Error o
la alimentacion Equipos Accidente
(Ganancia ‘
w
e Pérdida
L
=]
£
Identificacion y | dentificacion y Evasion y
RECUpBraCiijrl Recuperaclon Rchperacién

Tiempo
Figura 3.3.- La simulacién dinamica evita/minimiza las pérdidas por eventos en una planta al

prevenir los escenarios que pudiesen ocurrir.

3.2.- Fundamentos de Simulacién Dinamica

La simulacion dinamica puede ayudar a mejorar el disefio, optimizar, y operar
procesos quimicos o plantas de refinacion. Las plantas quimicas nunca operan
completamente en estado estacionario. Los cambios en la alimentacion y en el medio
ambiente, incrustacion de intercambiadores y degradacion de catalizadores,
continuamente perturban las condiciones de un proceso. El comportamiento transitorio

de los procesos se estudia mejor usando una herramienta de simulacion dinamica.
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El disefio y optimizacion de procesos quimicos involucra el estudio del comportamiento
en estado tanto transitorio como estacionario. Los modelos en estado estacionario
pueden realizar balances de materia y energia en estado estacionario y evaluar
diferentes escenarios de la planta. El Ingeniero de disefio puede usar la simulacién en
estado estacionario para optimizar el proceso reduciendo el costo de los equipos y

servicios mientras maximiza la produccion.

Con la simulacién dinamica, se puede confirmar que la planta entrega el producto
deseado en una manera facil y segura de operar. Definiendo las especificaciones de
los equipos detalladamente en la simulacion dinamica, se puede verificar que las
funciones del equipo sean de acuerdo a la situacién actual de la planta. La simulacién
dindmica puede optimizar el disefio de los controladores sin afectar las ganancias o la

seguridad de la planta.

Se pueden disefiar y probar una variedad de estrategias de control antes de escoger la
adecuada e implementarla. Se puede examinar la respuesta dindmica del sistema a
perturbaciones y optimizar la sintonizacion de los controladores. El analisis dinamico
proporciona una retroalimentacion y mejora el modelo en estado estacionario
identificando las areas en la planta que tienen dificultad de alcanzar el estado

estacionario.

Los simuladores dinamicos generalmente estan desarrollados por las mismas
compafiias que producen los simuladores de estado estacionario por ejemplo
Aspentech tiene su simulador en estado estacionario Aspen Plus® y su respectivo
para simulacion dindmica, Aspen Dynamics® asi como Simsci-Esscor tiene a PRO/II®
como simulador estacionario y a Dynsim® como su simulador dindmico. Lo que
permite una comunicacion e interfaz entre la parte estacionaria y dinamica. A menudo
las simulaciones estacionarias y dindmicas tienen que ser realizadas en los software
de la misma compafiia por cuestiones de compatibilidad, aunque la tendencia actual
es poder usar los software desarrollados por diferentes compafiias para simulaciones

estacionarias o dinamicas.

Los modelos estacionarios y dinamicos generalmente comparten las mismas bases de

datos de propiedades fisicas. Los modelos dindmicos simulan el comportamiento
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térmico, reactivo y de equilibrio de un sistema quimico de manera similar que el

modelo en estado estacionario.

Por otro lado, el modelo dinamico usa un conjunto diferente de ecuaciones de
conservacion las cuales toman en cuenta los cambios que ocurren en el tiempo. Las
ecuaciones para los balances de materia, energia y composicion incluyen un término
de “acumulacién” derivado con respecto al tiempo. Se pueden formular ecuaciones
diferenciales no lineales para aproximar los principios de conservacién; sin embargo;
un método de solucién analitica no existe. Por lo que, se debe usar integracion
numérica para determinar el comportamiento del proceso en diferentes tiempos. En
cuanto mas pequefio sea el intervalo de tiempo, mas cerca estara la solucion numérica
de aproximarse a la analitica. Sin embargo, esta ganancia es opacada por la cantidad
de tiempo que se requerira para efectuar los calculos. Lo que se puede hacer es usar
el intervalo de tiempo tan largo como sea posible, mientras se mantiene un grado

aceptable de precision sin llegar a ser inestable.

Clasificacion de los modelos matematicos

Modelos Lumped vy Distribuidos

La mayoria de los sistemas en ingenieria quimica tienen gradientes térmicos o de
concentracion en tres dimensiones (x,y,z) asi como en el tiempo. El tiempo se conoce
como un sistema distribuido. Si se desea caracterizar tal sistema matematicamente, se

obtendra un conjunto de Ecuaciones Diferenciales Parciales (EDPs)

Si se ignoran los gradientes x,y,z, el sistema sera de tipo “lumped” y todas las
propiedades fisicas se consideran iguales en el espacio. Solo los gradientes de tiempo
se consideran en dicho andlisis. Esta consideracion permite describir al proceso
usando Ecuaciones Diferenciales Ordinarias (EDOs) que son mucho menos rigurosas
que las EDPs, por lo tanto ahorran tiempo de célculo. Para la mayoria de las
instancias, el método Lumped proporciona una solucién que es una aproximacion

razonable a la solucién del modelo distribuido.

Los simuladores dindmicos usan modelos tipo Lumped para la mayoria de las

operaciones unitarias. Por ejemplo, en el desarrollo de las ecuaciones que describen

20



Capitulo 3 Simulacién de Procesos

una ecuacion de separacion, se asume que no existen gradientes térmicos o de
concentracion presentes en una solo fase. En otras palabras, la temperatura y

composicion de cada fase es la misma a traves de todo el separador.

Nétese que por definicion, un Reactor de Flujo Tapdn, PFR por sus siglas en ingles

tiene gradientes de temperatura y concentracion a lo largo del recipiente.

En el algoritmo de solucion, el PFR se subdivide en muchos subvolimenes los cuales
se consideran modelos Lumped; la velocidad de reaccion, temperatura y
composiciones son constantes a través de cada subvolumen, variando solo con
respecto al tiempo. En esencia, por lo tanto, el modelo del PFR, inherentemente
distribuido (con respecto a la longitud del reciente), usa un analisis Lumped para

obtener la solucion.
Sistemas Lineales y No Lineales

Una Ecuacion diferencial lineal ordinaria puede describirse como:

rd—Y+Y = Kf (u)
dt

En una ecuacién no lineal, la variable de proceso Y se encuentra elevada a una

potencia, exponencial, 0 no es independiente de otras variables de proceso. Ejemplo

A v ki)
dt

3 v Sk ()
dt

La gran mayoria de los procesos que ocurren en ingenieria quimica son de naturaleza
no lineal. La no linealidad surge de las ecuaciones que describen el comportamiento
en equilibrio, comportamiento del flujo de fluidos, o velocidades de reaccion de los

sistemas quimicos. Mientras que un sistema lineal de ecuaciones se resuelve
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analiticamente usando algebra matricial, la solucién de un sistema de ecuaciones no

lineal usualmente requiere métodos asistidos por computadora.

Relaciones de Conservacion

En la simulacion dindmica los balances difieren de los que comUnmente se
acostumbran en el estado estacionario, los métodos de solucion también difieren.
Mientras que en estado estacionario puede usarse algebra lineal para resolver los
sistemas, cuando surgen balances dinamicos no lineales, estos nos conducen a
ecuaciones diferenciales que se abordan por métodos numéricos. A continuaciéon se
muestran algunos ejemplos de balances dinamicos y un método de solucién que

normalmente se acostumbra en simulacién dinamica.

Balance de Materia

Las relaciones de conservacion son la base del modelado matemético en cualquier
simulacién dindmica. Los balances dinamicos de masa, componentes y energia
derivados a continuacion son similares a los balances en estado estacionario con la
excepcion del término de acumulacion en el balance dinamico. El término de
acumulacion el cual permite a las variables de salida del sistema variar con respecto al

tiempo.

La conservacion de la masa se expresa:

Acumulacién de masa= masa que entra al sistema — masa que sale del sistema

Para el caso simple de un tanque perfectamente mezclado con un solo componente en

la alimentacion, el balance de masa se describe como, Ver fig. 3.4

F,—|>l‘<1j

Figura 3.4.- Esquema de tanque
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d(pV)

% =Fp—Fpy
Donde:

F = Flujo de entrada al tanque

Pi=densidad de la entrada al tanque
Fo_ o :
= flujo de salida del tanque

Po=densidad de la salida del tanque

V= volumen del fluido en el tanque

Balance por componente

Simulacién de Procesos

Rapidez de acumulacion del componente j = Flujo del componente j que entra al

sistema - Flujo del componente j que sale del sistema + Rapidez de formacion de

componente j por reaccion

El flujo de entrada o salida del componente j puede ser convectivo (flujo bulk) y/o

molecular (difusion). Mientras que el flujo convectivo contribuye a la mayoria del flujo

gue entra o sale de un sistema, la difusion comienza a ser significativa si existe una

amplia realcion area interfacial/volumen

Para una alimentacién multicomponente a un tanque perfectamente mezclado, el

balance del componente j sera:

d(CpV)

S =FC, ~RCjy +RV
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Donde:

C. ., . .
"= Concentracion de j en la corriente de entrada
C, . . : .
1o = Concentracion de j en la corriente de salida
R, . . L .
= rapidez de reaccion de la generacion del componente |
Para un sistema con NC componentes, existen NC balances de componentes. Los

balances, global de masa y de componentes no son independientes; en general, se

escribira el balance de masa y NC-1 balances de componentes.

Balance de Energia

El balance de energia es el siguiente:

Rapidez de acumulacion de energia total = flujo total de energia que entra al sistema —
flujo total que sale del sistema + Calor afiadido al sistema a través de su frontera
(interfase)+ Calor generado por reaccién- Trabajo realizado por el sistema en los

alrededores.

El flujo de entrada al sistema es por conveccion o por conduccion. El calor afiadido al

sistema a través de su frontera/interfase es por conduccion o radiacion. Ejemplo:

Para un CSTR con remocion de calor, la siguiente ecuacion general aplica:

d((u+k+¢)V)
dt

= I:iloi(ui +ki +¢|)_ Fopo(uo +ko +¢o)+Q+Qr _(W+ FOPO _FiPo)

U = Energia interna (por unidad de masa)

k = Energia cinética (por unidad de masa)

¢ Energia potencial (por unidad de masa)

V = volumen del fluido

W = Trabajo realizado por el sistema (energia por unidad de tiempo)

R Presién del recipiente
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i = Presion de la corriente de alimentacion

Q _ Calor afladido a través de la frontera

Q

= AH,nra Calor generado por la reaccién

Se pueden hacer algunas suposiciones:

La energia potencial puede ser practicamente ignorada; las elevaciones de entrada y
salida son a groso modo iguales.

Las velocidades de entrada y salida no son altas, por lo tanto los términos de energia
cinética son despreciables.

No hay trabajo mecanico (no bomba), w =0

El balance general de energia para un sistema de dos fases se reduce a:

d
E[Pv H +p|V|H]: Foh -Fpoh -FpH+Q+Q,

Donde:

Métodos y Modelos de Solucion

Método de Euler Implicito

Los simuladores dindmicos usan generalmente el método descrito a continuacion
como base para resolver las ecuacion diferenciales que surgen del enfoque dinamico.

A continuacion se muestra de manera general en que consiste el método, pues es el

alma de la simulacion dinamica.
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Y

n+1 - _
es calculado analiticamente:

tn+1

Y =Yn+j f(Y)dt

n+1
tn

Donde:

dy
—=f(Y
)

Las ecuaciones diferenciales ordinarias EDO se resuelven usando el Método de Euler

n+1

Implicito. EI Método de Euler Implicito es un aproximacion simple de usando

integracién rectangular. Graficamente, un linea de pendiente cero y longitud h (tiempo

n

f(Y)

_ t _ . . .
de paso) se extiende de " hasta ™! en un grafico de vs. Tiempo, el area bajo

la curva es aproximada por un rectangulo de longitud h y altura Fra (Vo) , ver fig. 3.5

Yn+1 = Yn + hfn+l (Yn+1)

La figura de abajo muestra la integracion de F(Y) sobre un tiempo de paso h usando

integraciéon exacta y la aproximacion del método de Euler implicito:
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Integracion Exacta Integracion Rectangular {Euler Implicito)

rd e

f

f(Y) Area= T foya  fY) /»—/ Area=(f . )h
fn

tn tn+1 tr fin+1

Figura 3.5.- Comparacién entre integracion exacta y la integraciéon rectangular del método de

Euler implicito

El método de Euler implicito maneja los sistemas bastante bien. Es un método

implicito por que se requiere informacién al tempo ~ "**.

Modelo Holdup

El comportamiento dindmico surge del hecho de que muchas partes del equipo de una
planta tienen alguna clase de inventario de material o retencion/retraso (holdup). Un
modelo de retencién/retrazo (holdup) es necesario por que los cambios en la
composicion, temperatura, presién o flujo en una corriente de entrada a un recipiente
con volumen (holdup) no son vistos inmediatamente en la corriente de salida. El
modelo predice como la retencién (holdup) y corrientes de salida de un equipo

responden a los cambios en la entrada al holdup a través del tiempo.

Por ejemplo, un separador es considerado como una retencion holpup simple. En otros
casos, existen numerosas retenciones (holdup) dentro de un solo equipo como es el
caso de una columna de destilacion, donde cada plato puede ser considerado una
retencion (holdup). Los intercambiadores de calor también se pueden dividir en dos

zonas, cada una, un conjunto de retenciones (holdup)
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Los calculos que se incluyen en el modelo Holdup son:

Acumulacion de materia y energia
Equilibrio termodinamico
Transferencia de Calor

Reaccién Quimica

Suposiciones del modelo holdup:
Existen varias suposiciones que se consideran en los célculos del modelo Holdup,
e Cada fase esta bien mezclada

e La transferencia de masa y calor suceden entre fases en la retencion (holdup)

Acumulacion

El retrazo en la respuesta que se observa en una operacién unitaria es el resultado de
la acumulacion de materia, energia, o composicion en la retencion (holdup). Para
predecir como las condiciones de la retencion cambian con respecto al tiempo, una
corriente de recirculacion se afiade paralela a las corrientes de alimentacién. Por

ejemplo la acumulacion de materia en una retencién (holdup) puede calcularse de:

Acumulacién de Materia nueva= flujo de materia que entra al sistema+ acumulacién de

materia Anterior (corriente de recirculaciéon) — flujo de materia que sale del sistema

La corriente de recirculaciéon no es una corriente fisica en la operacién unitaria. Sino

gque es usada para introducir una respuesta retrazada en la salida, ver Fig. 3.6.
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Entradas | Productos ) Salidas
(alimentaciones) Operacion unitaria “flasheados” (Productos)
(Flash no equilibrio)
Recirculacion ——>| > Recirculacion
A
MODELO HOLDUP

Figura 3.6.- Funcionamiento del modelo Holdup

Diferencias entre la simulacién dinadmica y la simulacién en estado estacionario

Es facil notar que las especificaciones requeridas en una operacién unitaria en modo
dinAmico no son las mismas que en modo de estado estacionario. Esta seccion
menciona las principales diferencias entre los dos modelos con respecto a las

especificaciones de las operaciones unitarias.

Modo en Estado Estacionario

El estado estacionario usa operaciones modulares las cuales se combinan con un
algoritmo no secuencial. La informacion es procesada tan pronto como es
suministrada. Los resultados de cualquier calculo son automéaticamente propagados a

lo largo de la hoja de simulacién, tanto hacia delante como hacia atras.

Los balances de materia y energia son considerados al mismo tiempo. Las
especificaciones de presion, flujo, temperatura y composicion son consideradas
iguales. Por ejemplo, la especificacion del flujo de domo de una columna de destilacion
se remplaza por la especificacion de composicion en el condensador. La columna

puede resolverse con cualquier especificacion.
Modo Dinamico
Los balances de materia y energia no son considerados al mismo tiempo. Los

balances de materia o de presién de flujo se resuelven a cada intervalo de tiempo. Los

balances de energia y de componentes por defecto se resuelven menos
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frecuentemente. La presion y el flujo se calculan simultdneamente en una matriz
presion-flujo. Los balances de energia y composicién se resuelven en una forma

modular secuencial.

Dado que el método de solucion para presion-flujo considera exclusivamente balances
de presion flujo, las especificaciones presion-flujo son separadas de las
especificaciones de temperatura y composicion. Las especificaciones de presion-flujo
se introducen usando la regla de “una especificacion presion-flujo por frontera de
corriente en el diagrama”. Las especificaciones de temperatura y composicion deben
introducirse en cada corriente de alimentacion en la frontera que entre al diagrama de
simulacion. La temperatura y composicion es entonces calculada secuencialmente por
cada operacion unitaria corriente abajo del balance de materia usando modelos de

acumulacion.

A diferencia del Estado Estacionario, la informacion no se procesa inmediatamente
después de ser ingresada. El integrador debe correr después de afadir cualquier
operacion unitaria al diagrama de simulacion. Una vez que el integrador esta
corriendo, las condiciones de las corrientes de salida de la operaciones unitaria

afnadida se calcula.

Cambios de Modo Estado Estacionario a Modo Dinamico

Hay que tener en mente que el flujo en las plantas ocurre gracias a las fuerzas
motrices y de resistencia. Antes que ocurra la transicibn de estado estacionario a
estado dinamico, el diagrama de simulacion debe establecerse de manera que una
diferencia de presién realista sea tomada encuentra a través de la planta. En la Tabla
3.1 se observa una comparacion entre las ecuaciones usadas por un simulador en
estado estacionario y las que usa un simulador dindmico, como se observa las
ecuaciones de un estado dinamico son en principio mas complejas que las que se

encuentran en simulaciones en estado estacionario.
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Tabla 3.1.- Resumen a de las principales diferencias en los modos de simulacion

Simulacién en Estado Estacionario

Simulacién Dinamica

Balance de Materia

2 (F)- 2 (F)

Entrada salida

0=

Balance de Materia

d

Gm= 3 (F)- . (F)

Entrada salida

Balance de Energia

0= 2 (F-H)=2 (F-H)+Q

Entrada salida

Balance de Energia

d

SE= X (F-H)- T (F-H)+Q

dt Entrada salida

Balance de Momentum

N/A

Balance de Momentum usando la ley de

Darcy

w = /AP "R, asa

Otras relaciones de Presién-Flujo

N/A

Otras relaciones de Presion-Flujo aplicadas
a dispositivos que no siguen la ley de Darcy
Ej. Bombas, Compresores, valvulas a flujo

critico, tuberias a flujo critico, etc.

En la Fig. 3.2 se muestra que al final, la simulacion dindmica concuerda con los

resultados de una simulacién en estado estacionario, con la diferencia de que en una

simulacidon estacionaria no seriamos capaces de observar el comportamiento

transitorio del proceso como el sobredisparo (overshoot) de la figura.
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~ )

Solucion del Simulador
Dindmico

- Concuerda con la Simulacion en
stado Estacionario

Figura 3.7.- Comportamiento de un proceso y soluciones dinamica y estacionaria

La tabla 3.2 muestra otra comparacién entre los tipos de simulacién vista desde un

enfoque de operabilidad y control.

Tabla 3.2.- Comparativa de alcances de la simulacion en estado estacionario y dinamica

Simulacién Estado Estacionario

Simulacién Dindmica

Se ocupa del estado estable del punto de

operacion.

Se ocupa de la operabilidad.

Proporciona parametros iniciales de disefio

de equipos .

Implementa, verifica y valida los

disefios de equipos.

Proporciona Disefio de Control preliminar.

Implementa, verifica y valida el disefio

del sistema de control.

No se ocupa del entrenamiento de

operadores.

Proporciona entrenamiento a

operadores

Calcula termodinamicos detallados.

Usa modelos simplificados.

No es necesario usar controladores reales en

la simulacion.

Puede usar y configurar controladores
reales de Sistemas de Control

Distribuido en las simulaciones.

Nunca sintoniza un lazo de control.

Mantiene y sintoniza lazos de control

basicos.
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Capitulo 4

4.1 Revision del estado del arte en simulacién dindmica

El primer simulador orientado a resolver ecuaciones relacionadas con sistemas
dinAmicos en ingenieria quimica, se conocié como Speed-Up, y fue propuesto y
desarrollado por Sargent y Westerberg en 1964. Algunos autores afirman que la crisis
petrolera de 1973 firmo el nacimiento de la simulacion de procesos. Hoy en dia, la
simulacion en estado estacionario es considerada como el estado del arte para
estudios preliminares y disefio de plantas en la industria de proceso. Sin embargo, la
creciente competencia en el mercado, las regulaciones ambientales cada vez mas
exigentes, y la reduccion de los margenes de ganancias netas estan empujando a las
empresas hacia la simulacion dinamica de procesos. En este contexto, los modelos
dinamicos detallados de los procesos se estan convirtiendo en herramientas clave
para llevar a las unidades de proceso, a una mejorada estabilidad y control de la
planta. Los ultimos afios han visto una mejoria considerable en la simulacion dinamica,
no soélo en el campo de control de procesos, sino también en célculos preliminares,
analisis de seguridad y optimizacion econémica, por nombrar algunos. La investigacion
de condiciones no estacionarias realizadas por herramientas basadas en modelos
dindmicos puede fecharse a partir de los 90°s, con los casos de estudio analizados por
Bretelle y Macchietto en 1993, Bretelle (1994) y Pantelides y Oh en (1996), realizaron
una de las primeras simulaciones dindmicas en la historia de la ingenieria quimica, con
la simulacién de un reactor de polimerizacion de cloruro de vinilo para producir
policloruro de vinilo (PVC). El modelo del reactor isotérmico se ajusté contra los datos
de una planta en operacién y se mostré que dio buenos resultados para varios grados
de producto y condiciones de operacion. El uso que se le intento dar a aquella
simulacion fue para entrenamiento de operadores. Pantelides y Oh (1996)
consideraron los problemas especiales que se presentaban en el modelado y
simulacion de procesos en particular y analizaron las razones que obstruian la
aplicacion de las herramientas de modelado a esos procesos. En este articulo ellos
remarcaban las caracteristicas de una herramienta (simulacion dindmica) y
demostraban sus habilidades aplicAndola al estudio del arranque de una unidad de
cristalizacion. En ese tiempo los simuladores usados para realizar la simulacion
dindmica de los procesos eran particulares a dichos procesos, dicho de otro modo solo

modelaban el proceso para el cual fueran disefiados, sin usar software comercial. Fue
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entonces que varias compafiias empezaron a desarrollar simuladores dindmicos que
fueran aplicables a una amplia variedad de procesos. Uno de los primeros en este
campo fue DYNSIM® de la compafiia Simsci-Esscor que en 1997 Gani y
Grancharova usaron para desarrollar un articulo denominado "Dynamic Optimization of
Differential-Algebraic Systems Through the Dynamic Simulator DYNSIM" para mostrar
como la simulacion dindmica juega un rol importante en la operacion eficiente de los
procesos quimicos. El arranque y paro optimo o la transicion 6ptima desde un estado
estacionario a otro es parte de las ventajas del uso de un simulador dinAmico como lo
mostraron Qiu et al. (2003) y Signor (2007) para el disefio de un planta Hidro
Dealquiladora de Tolueno o Bezzo (2004) para hacer mejoras al esquema de control,
Manenti (2007) utiliz6 simulacién dindmica para el monitoreo predictivo de procesos

bajo condiciones inciertas

A continuacioén se describen diversos trabajos publicados que tocan el tema de FPSO
y de simulacion dinamica, aunque no se encontraron trabajos especificos de
simulacion dindmica de procesos de produccion en FPSQO's, pero muestran la amplia
gama de temas relacionados a FPSO y a simulacién dinamica en procesos

relacionados a la Ingenieria Quimica.

Application of the CAMEL process Simulator to the dynamic simulation of gas
turbines (Cennerilli, et al., 2007)

Este trabajo presenta el desarrollo de un codigo modular para la simulacion dinamica
de un turbina de gas de una sola flecha y su aplicacién a una maquinaria de 50 kW. El
software de simulacion CAMEL es un simulador modular orientado a objetos para
sistemas de conversion de energia, concebido y desarrollado en la Ultima década por
el grupo del autor en el departamento de Ingenieria Mecéanica y Aeronautica de la
Universidad de Roma, las ventajas segun los autores son el modelamiento orientado
a objetos y una interfaz de usuario amigable. La libreria de componentes del codigo
original (estado estacionario) ha sido aumentado mediante la adicion de los modelos
dinAmicos de todos los componentes de la turbina de gas: el método todavia esta
basado en el clasico modelado de caja negra y cada componente puede ser
ensamblado como un esquema de ingenieria de proceso en el cual las conexiones
entre los dos elementos representa ya sea un acoplamiento de potencia mecanica o el
trabajo de una corriente de fluido. Para obtener una descripcién precisa de la

fenomenologia de una turbina de gas, cada componente se describe por un conjunto
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no lineal de ecuaciones algebraicas y diferenciales. El sistema global de ecuaciones
no lineales esta contemplado en el dominio del tiempo por el método Runge-Kutta de
cuarto orden. El articulo proporciona una descripcion del modelo matematico adoptado
para la simulacion. Los autores llevaron a cabo una simulacion dindmica completa de
una planta de turbinas de gas de 50 kW, partiendo de una operacion en estado
estacionario. Se considero la velocidad rotacional tanto fija como variable. Ellos
probaron el programa en simulacién estacionaria para disefio y en un modo totalmente
dinAmico. En todas las pruebas el codigo ejecuté propiamente y con una buena

precision el comportamiento de una turbina de gas.

Combining HAZOP with dynamic simulation applications for safety education
(Eizenberga, et al., 2006)

Este texto demuestra un variacion cuantitativa del analisis HAZOP (Hazard and
Operatibility Analysis). Se dividi6é el proceso estudiado en secciones y se prepararon
modelos dindmicos de las secciones separadas. Esos modelos fueron utilizados en el
marco del procedimiento HAZOP para determinar la magnitud de las desviaciones de
las condiciones normales de operacién que pueden llevar a accidentes serios y para
probar modificaciones en el disefio para mejorar las caracteristicas de seguridad del
proceso. Un proceso que involucra una reaccion exotérmica llevada a cabo en un
reactor semibatch se usa para demostrar las ventajas del procedimiento que proponen
los autores, mencionan su aplicacion para el entrenamiento de operadores y para la
ensefianza de la seguridad en procesos. Mostraron que los programas desarrollados
pueden aumentar considerablemente la enseflanza de la seguridad industrial
proporcionando herramientas para estudiar las desviaciones del proceso asociadas
con posibles eventos de riesgo, determinando los valores clave que pueden conducir a
tales eventos y habilitando el andlisis de un disefio en particular para un adecuado

rango de operaciéon

Can simulation technology enable a paradigm shift in process control? Modeling
for the rest of us (Cox, et al.,2006)

El software de simulacion de procesos comercial hace mas facil para los expertos
desarrollar modelos complejos con miles de ecuaciones. Pero ¢Que tan bien son
usados estos modelos? Este es el tema principal de este articulo; en él se hace

alusién a la idea de que “Todos los modelos son erréneos pero algunos son utiles” Es
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de preguntarse entonces ¢ Los resultados de la simulacion son solo capturados en un
reporte y después desechados? ¢ Solo el experto es el Unico que puede correr casos
adicionales? Los autores de este texto creen que la simulacion dinamica de procesos
debe ser ubicua en la practica y ensefianza de la ingenieria quimica. Los ingenieros
antes de graduarse deberian experimentar la experiencia de operaciones unitarias a
través de un simulador virtual. En la industria, los ingenieros deben ser capaces de
construir rgpidamente modelos dinamicos para estudiar la operatividad y disefar
estrategias de control. En este articulo se ilustra algunas de las caracteristicas que un
simulador dinAmico de procesos proporciona a la industria. En conclusion se aborda lo
importante que es para un ingeniero contar con un simulador dinAmico; en este caso

gente de la compafiia DuPont son quienes redactaron este articulo.

A hierarchical dynamic modeling and simulation system of complex processes
(Hong & Rinard, 2006)

Los autores de este articulo desarrollaron un sistema de modelado y simulacion
jerarquico y orientado a objetos llamado ForeSee, el cual muestra uno de los aspectos
clave de cuatro conjuntos de componentes de modelado para representar el modelado
dindmico y la simulacion de procesos quimicos. Un modelo de equipo consiste en un
conjunto de ecuaciones y los codigos asociados para su ejecucion. En el simulador
usado, en este caso ForeSee, el modelo de un equipo se especifica como un conjunto
interconectado de componentes de modelado. La premisa basica es que un conjunto
relativamente pequefio de componentes de modelado puede usarse para generar una
gran variedad de modelos de equipo, se pueden ensamblar modelos de procesos

complejos a partir de los modelos de equipo.

Using Process Simulators for Steady-State and Dynamic Plant Analysis an
Industrial Case Study (Bezzo, et al., 2004)

Las herramientas de la simulacion de procesos son ampliamente adoptadas para
disefio y optimizacion de procesos quimicos. Sin embargo, por un largo tiempo su uso
ha sido confinado a los centros de investigacion y a grupos técnicos altamente
especializados. Esto es especialmente cierto para el software de simulacién dinamica,
desde hace mucho considerada como una herramienta muy especifica que requiere
considerable experiencia. En este trabajo intentan demostrar los beneficios que los
ingenieros de proceso laborando en planta pueden obtener del uso apropiado de

software comercial actualmente disponible para simulacién estacionaria y dinamica. En
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este articulo se consider6 un caso de estudio que concierne a la seccién de
purificacién de una planta industrial para la produccion de monémero de policloruro de
vinilo. Primero se considero una simulacion en estado estacionario. Esta simulacién
permitira un mejor juicio de las condiciones de operacion de la planta; después los
autores muestren los estudios que pueden llevar a la planta a producir grandes
beneficios econdmicos y productivos. Mostraron como un modelo dinamico
conveniente para necesidades practicas puede ser derivado de un modelo en estado
estacionario. Este modelo puede usarse como una poderosa herramienta para asistir
el desempefio de un sistema de control manejando las perturbaciones de la operacion
estandar asi como los eventos anormales. El articulo muestra mejoras simples al

disefio de sistemas de control.

Dynamic simulation of industrial reactive absorption processes (Schneider, et.
al., 2003)

Los modelos dinamicos para los procesos de absorcion industrial reactiva tienen que
ser lo suficientemente rigurosos para poder reflejar la complejidad del modelo y deben
ser lo suficientemente simples para asegurar la factibilidad de la simulacion del
proceso, esto es lo que se aborda en ese articulo. Se presenta una comparacion de
diferentes modos de solucion que revelé que los modelos tradicionales de etapas de
equilibrio y eficiencias son inadecuados en este contexto. Los autores desarrollaron un
nuevo modelo dinamico riguroso a dos fases basado en la teoria de las dos capas
(two-film theory), la cual sirve como una descripcion de referencia y toma en cuenta la
influencia de la reacciones quimicas y las fuerzas motrices adicionales de sistemas
electroliticos de transferencia de masa, termodinamica no ideal, y el impacto de
empaques estructurados y distribuidores de liquidos en la hidrodinAmica de los
procesos. Para simulacién dinAmica en linea y modelos basados en control, son
necesarias algunas reducciones para limitar el tiempo de calculo de la solucion
numérica. De acuerdo a los resultados de los estudios de sensibilidad expuestos en el
articulo, son necesarias simplificaciones para algunos de los pardmetros y una
linealizacién de los perfiles de concentracién para llegar a una reduccién del nimero
de ecuaciones a la mitad. El modelo se aplic6 a un proceso industrial de purificacion
de gas con muchas reacciones quimicas paralelas y consecutivas dentro de un
sistema multicomponente de electrolitos en disolucion y validados por experimentos en

planta piloto.
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Dynamic Simulation of The Sour Water Stripping Process And Modified Structure
For Effective Pressure Control (Lee , 2002)

Como resultado de las medidas regulatorias del con relacion a la contaminacion del
aire y del agua, el proceso de endulzamiento de agua amarga ha surgido como un
proceso importante en las refinerias de petrdleo. La dinamica de la separacion de
aguas amargas no ha sido revelada dado que el agua amarga es un electrolito débil y
tiene caracteristicas no lineales. Mas que eso en un planta real existen diversos
problemas como taponamiento, uso excesivo de vapor y dificultades para controlar la
presion de la columna. En ese trabajo los autores tratan de resolver esos problemas y
examinar el control del proceso. La simulacion en estado estacionario se us6 para
determinar las condiciones éptimas de operacién. Sin embargo los resultados de una
simulacion estacionaria no pueden aplicarse directamente al sistema actual puesto
que el concepto de control es ignorado en una simulacion estacionaria. La simulacion
dinamica se usa para examinar el control o la capacidad de rechazo a una
perturbacion y aproximar situaciones anormales que puedan ocurrir en una planta real.
En el sistema real, cuando la composicion de amoniaco en la alimentacién se
incrementa, la presion de la columna se incrementa rapidamente. El proceso
convencional no puede controlar correctamente la presion de la columna y el sistema
se vuelve inestable. La estructura propuesta con un Interenfriador da un mejor

desempefio que la convencional.

4.2.- Analisis de los Trabajos reportados y Oportunidades para realizar el

presente trabajo

El tipo de aplicaciones de la simulacién dinamica a los sistemas de procesamiento ha
sido empleado para estudio de fendmenos especificos, principalmente analisis de
riesgos e implementacion de estrategias de control. En los inicios de la simulacion
dindmica los modelos eran personalizados, se programaban y desarrollaban para cada
planta u operacién unitaria de la que se deseaba hacer la simulacién. Con el correr de
los afios la simulacién dindmica fue avanzado en generalidad, poder contar con
modelos tipo genéricos que fueran adaptables a diversos procesos, por ejemplo un
tanque separador, en un principio se tendria que disefiar un programa para simular el
tanque con ciertas caracteristicas, si quisiéramos modelar otro tanque entonces

tendriamos que modificar el codigo fuente del simulador haciendo de esto algo poco
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practico. Con el desarrollo de simuladores dinamicos comerciales, se obtuvo esta
generalidad buscada, pudiendo utilizar las operaciones unitarias mas comunes y

personalizarlas a un proceso dado.

La simulacion dinamica presenta muchas ventajas respecto a las que presentan las
simulaciones en estado estacionario, la principal es el hecho de que en un simulador
dindmico podemos implementar, probar y disefiar estrategias de control. Es posible
simular el comportamiento de controladores y elementos finales de control ante un
cambio en las condiciones de operacion, como sucede en los procesos reales
permitiendo llevar a cabo diversos casos de estudio sobre el comportamiento del
proceso y sus condiciones de operacion. Esto proporciona una nueva dimension a
estudios de seguridad What If?. De igual modo a estudios sobre puntos de ajuste de
controladores o filosofias de control.

De acuerdo a los trabajos publicados a lo largo de la historia de la simulacion
dindmica, ésta no ha sido aplicada a sistemas de procesamiento de hidrocarburos
costa afuera, al menos lo que se reporta en la literatura abierta, con lo que este trabajo
cobra relevancia al poder estudiar dinAmicamente los procesos costa afuera en un
FPSO. La realizacién de una simulacion dinamica para una instalacion disefiada para
produccion de crudo en aguas profundas es idonea dadas las condiciones tan

cambiantes que pueden presentarse durante el procesamiento de crudo en FPSO.

Con ayuda de herramientas como la simulacion dinamica la velocidad en el
entrenamiento de operadores de los FPSO y el estudio de diferentes escenarios de
arranque y paro serd mayor y mas eficiente por lo que podran agilizarse los
procedimientos de preparacion de personal con el fin de comenzar operaciones en un
menor tiempo. Desde el punto de vista de las publicaciones y la forma en la que ha ido
creciendo la aplicacion de sistemas computacionales a los procesos lo largo del
tiempo, es que este trabajo justifica su aportaciébn a las nuevas tendencias en
aplicaciones de la simulacién dinamica de interés para la profesion de Ingeniero

Quimico.
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Capitulo 5

Descripcion del Proceso de Separacion de Hidrocarburos en FPSO

Los sistemas en cubierta estan integrados por un conjunto de equipos, lineas de
conduccion y accesorios que permiten la separacion estabilizacion, deshidratacién y
desalado de aceite crudo para ser almacenado y luego enviado a exportacion.
Frecuentemente el gas producido es comprimido a través de diferentes etapas de
compresion, en condiciones de operacion normal, para algunos disefios, todo el gas
producido en exceso del requerido para cubrir la demanda de gas combustible del
FPSO y para las lineas de purga es exportado a través un gasoducto. Dependiendo de
las necesidades de disefio el agua producida es enviada al sistema de tratamiento de
agua en donde alcanza las especificaciones requeridas para ser enviada al mar o para

ser inyectada a los pozos ya sea sola 0 mezclada con agua de mar.

En la Fig. 5.1 se muestra una representaciéon esquematica de lo que corresponde al
tratamiento de aceite en un FPSO. En un sistema submarino de produccion (SSP) se
recolecta la produccion en un “manifold” o cabezal que incorpora los fluidos
provenientes de los distintos pozos productores. El “manifold” se interconecta con los
Risers de produccion que conducen los fluidos a los sistemas de proceso en cubierta
donde se tienen dos etapas de separacion antes de tener el aceite en el deshidratador
electrositatico, de donde el aceite previo enfriamiento se envia a la seccion de
almacenamiento del FPSO. El aceite bajo especificacion de contenido de agua, de
sales y de volatiles (Py,). Pasa previa medicién fiscal a un buque tanque para su

transporte a la costa.
En las siguientes paginas se muestra el Diagrama de flujo de proceso (Fig 5.2) asi

como una descripcién del mismo a través de “modulos de proceso” que es como se

agrupan los equipos en cubierta del FPSO.
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Figura 5.1.- Representacion esquematica del sistema de procesamiento en cubierta del FPSO

Modulo de Separacién

Los fluidos recolectados en un sistema submarino de produccién (Olea, 2005) llegan
al cabezal de produccion en la torreta del FPSO de donde pasan al separador trifasico
de 12 etapa, el gas pasa al modulo de compresion para integrarse a la etapa de
compresion que corresponde a la seccion del compresor GB-601 A/B a una presion de
17.5 de kg/cm2man. El agua separada del ler separador de produccion va a la
seccion de tratamiento de agua donde se mezcla con agua de mar para su tratamiento
y posterior inyeccion a pozos. Cabe mencionar que en este trabajo no se considera la
simulacion de la seccion de tratamiento de agua de inyeccion.

Por otra parte, el aceite obtenido en la ler etapa de separacion se precalienta con
agua caliente del circuito cerrado de agua de calentamiento y ademas se calienta en el
intercambiador de calor con el crudo deshidratado y desalado proveniente del FA-801.
Posteriormente la corriente de aceite precalentada proveniente de la corriente de

aceite precalentada pasa al separador trifasico de 22 etapa FA-102 donde el gas
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separado pasa al modulo de compresion correspondiente a la seccién del compresor
GB-403 A/B a una presion de 9.5 kg/cm2man. El agua separada del separador FA-
102 se une a la corriente proveniente del separador de primera para pasar a la seccion
de tratamiento. El aceite obtenido del separador de segunda se calienta con agua del
circuito cerrado de agua de calentamiento antes de entrar al separador bifasico FA-
204 de donde el gas obtenido pasa al modulo de compresién en la seccién del
compresor GB 401 A/B a una presion de 0.11 kg/cm2man, y el aceite proveniente del
FA-204 pasa al deshidratador/desalador FA-801 el agua retirada en el
deshidratador/desalador se recircula a la corriente de alimentacion del separador de
segunda FA-102 el aceite desalado y deshidratado pasa por la bomba GA-101 y
posteriormente por el intercambiador de calor que calienta la corriente de aceite que
sale del separador de primera para luego para llegar la secciéon de almacenamiento
de FPSO.

Modulo de compresioén

En el modulo de compresion el gas separado en los sistemas de separacion es
comprimido a través de diferentes etapas de compresion. En la primera etapa de
compresion el gas proveniente del separador FA 204 se comprime en el GB401A/B a
una presion de 0.5 kg/cm2man y es enfriado en el enfriador post compresion para
pasar al tanque recuperador de condensados V-100 donde el condensado obtenido es
enviado a través de la bomba GA-200 a la corriente de alimentacion del separador de
tercera, la corriente de gas del V-100 se une a la corriente de gas proveniente del
separador de segunda y pasa al compresor GB-403 A/B donde se comprime a presién
de 4.8 kg/cm2man, el gas comprimido es enfriado en el enfriador post compresion
para pasar al tanque recuperador de condensados V-101 en donde el condensado
recuperado se junta con la corriente proveniente de la bomba GA-200 para pasar al
separador de segunda. El gas comprimido en GB-403 A/B pasa al compresor GB 502
A/B para comprimirse a una presiéon de 17 kg/cm2man y unirse a la corriente de gas
proveniente del separador de primera para después pasar al enfriador post
compresion y de ahi al tanque recuperador de condensado V-100-2 donde el
condensado se manda mezclar con la corriente salida del tanque de condensado de la
proxima etapa, posteriormente el gas pasa al compresor GB 601 A/B donde se
comprime a una presion de 33.5 kg/cm2man después pasa al enfriador post-

compresion donde se divide y parte de ella es enviada a la seccién de endulzamiento
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de gas y la otra parte al ultimo tanque recuperador de condensados V-101-2 donde el
condensado se manda a la corriente de succion de la bomba GA-201 para enviarse a
la corriente de salida del compresor de la siguiente etapa., el gas que sale del tanque
V-101-2 se comprime en el compresor GB-602 A/B para luego pasar al enfriador post-
compresion y después mezclarse con la corriente proveniente de la bomba GA-201 ,
posteriormente la corriente se divide , una parte se manda a la seccion de

deshidratacion de gas y otra al Riser de exportacion de gas.

Modulo de Tratamiento de Gas

Planta endulzadora

La funcién de este sistema es eliminar el contenido de H,S y CO, asociado al gas, con
el propésito de de satisfacer la demanda de gas combustible. El gas comprimido se
envia a la unidad de endulzamiento donde es lavado en una columna absorbedora
empacada y la solucibn de gas &cido regenerada por agotamiento. El gas &cido
producido en la planta de endulzamiento se mezcla con la corriente de gas comprimido

para su exportacion.

Planta deshidratadora

La funcion del sistema de deshidratacién es remover la humedad de la corriente de
gas para prevenir la formacién de hidratos en las tuberias, retardar la corrosion y
prevenir su condensacion, para ello se emplea generalmente trietilenglicol (TEG) como

liquido absorbente.

Modulo de Servicios Auxiliares

En este modulo se tiene el equipo de bombeo y el tanque de expansion elevado de
cada uno de los circuitos cerrados con agua desmineralizada, el de calentamiento y el

de enfriamiento. También se tiene el intercambiador de placas agua de mar/agua de

enfriamiento que permite enfriar a este ultimo fluido
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Capitulo 6

Simulacién Dinamica de Sistemas de Procesamiento en Cubierta

La simulaciéon Dinamica se realizo en el simulador de procesos en estado dinamico
Dynsim ver. 4.3 de la compafiia Invensys/Simsci-Esscor. Este simulador tiene la
ventaja de poder realizar calculos de predimensionamiento de los equipos. Con lo que
es posible enfocarse a establecer las estrategias de control de los diferentes equipos
de proceso y su comportamiento dindAmico. Asi como las afectaciones que cambios en
condiciones de operacién o cambios en los dispositivos de flujo pueden tener como es

el caso de porcentajes de apertura de valvulas, apagado de bombas, compresores etc.

En el Apéndice A se encuentra un tutorial del manejo del simulador empleado en este
trabajo con el fin de que sirva como una guia autodidactica para que quien desee

iniciarse en la simulacién dinamica.

6.1.- Consideraciones para la simulacion Dinamica de este Sistema

En este capitulo se explican los sistemas del FPSO que fueron simulados, y su nivel
de detalle. Las categorias de los modelos utilizados, se basan en las definiciones que
se enumeran a continuacion. Para un sistema a simular, la designacion del tipo de
modelo define el nivel de modelado que se aplicard a la mayor parte de ese sistema.
También se utilizan ciertas combinaciones de estos niveles de modelado en sistemas

mayores.

Una revision rapida del tipo de modelos en Simulacion Dinamica es como sigue:

Modelos Fisicos, MF: Son los modelos con una base fisica derivados de ecuaciones
de conservacion (balances de energia, de momento o de masa) y de termodindmica
rigurosa. Estos modelos representan las caracteristicas de respuesta del tiempo
dominante de los componentes y de los subsistemas. Las variables de estado que
surgen de estos modelos son a menudo las entradas a la correlacion de un modelo

simple.
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Modelos Simples, MS: Son modelos basados en correlaciones empiricas o de equipos,
0 modelos basados en diagrama de control o en diagrama légico (proveniente de

dibujos logicos, etc.).

Modelos Gréficos, MG: Son los modelos que soélo aparecen en la pantalla de
visualizacién gréfica y se manejan por dos o tres entradas de estado controladas
desde el DCS, Sistema de Control Distribuido por sus siglas en ingles. Tales modelos

pueden también no manejarse en absoluto.

Modelos Visuales, MV: Son los modelos que representan valores constantes que
aparecen en la pantalla del Sistema de Control Distribuido. Tipicamente se utilizan

para sistemas bastante alejados del alcance del modelado.

Sin Modelo, NM: No se requiere ningin modelo para este sistema.

Modelos de Control, MC: se incluyen autométicamente en el simulador por medio de la

configuracion de los controles de Dynsim.

Funciones Remotas, FR: proveen un medio para operar los equipos en campo o los
paneles de control local que no estan incluidos en el Sistema de Control Distribuido. La

estacion del instructor se encuentra provista de esta funcion.

6.2.- Simulacion de los Equipos en el software utilizado

Recipientes

Los modelos de recipientes simulan condensadores, separadores,, y tanques para
proporcionar una simulacion realista de la retencion (holdup) utilizando la geometria y
la orientacion real del recipiente para los sistemas de modelos fisicos. Un recipiente
simula una separacion de dos o tres fases de corrientes de alimentacion multiple.
Dynsim™ desempefia ambos, los célculos de retencién y de la presion para el
recipiente y automaticamente corrige condiciones anormales tales como el reboce o el
vaciado. Se realizan calculos rigurosos del Equilibrio Liquido-Vapor (VLE [por sus
iniciales en inglés]) en las corrientes de alimentacion para determinar divisiones de

fase en los separadores. La posicion vertical determina la presion en los flujos de
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producto basada en las contribuciones del cabezal estatico por parte del nivel del

liquido.

Bombas

El modelo fisico de la bomba utiliza informacion de las curvas de desempefio y de los
datos de disefio del fabricante. Las curvas de la bomba se consideran como
aproximaciones lineales o cubicas. La informacién de disefio permite tener una

simulacion exacta del flujo y los rendimientos cercanos a las condiciones de disefio.

Impulsores

En los sistemas de modelo fisico, los motores eléctricos, los impulsores de turbina de
vapor y los impulsores del proceso (expansores) estan disponibles para los sopladores
y las bombas. Los impulsores pueden operar una bomba individual o compresores de
multiples etapas. Los impulsores de vapor simulan los comportamientos de la turbina
de vapor con los célculos del VLE de las propiedades de la salida del vapor. Se puede
especificar el rendimiento de ambos impulsores, al igual que otros parametros para la

exactitud de la simulacién

Intercambiadores de Calor

Los intercambiadores de calor de proceso y de servicio estan disponibles para los
sistemas de modelo fisico. Los intercambiadores de calor de proceso transmiten calor
entre dos corrientes de proceso, mientras que los intercambiadores de calor de
servicio proporcionan enfriamiento con aire, enfriamiento con agua, o calentamiento
con vapor tanto en serpentines dentro de recipientes como en chaquetas en los
recipientes. En los intercambiadores de calor se llevan a cabo célculos del tipo VLE
para determinar cualquier cambio de la fase que pudiera ocurrir. Estan disponibles las
configuraciones de corriente 0 de contracorriente. El coeficiente de transferencia de
calor del lado de los tubos y del lado coraza y las especificaciones de caida de presion
permiten llevar a cabo una simulacion exacta de la transferencia de calor y de la caida
de presién a través de los intercambiadores de calor. También estan disponibles los

parametros para especificar los factores de ensuciamiento
Valvulas

Las valvulas ejercen resistencia al flujo para la simulacion en el sistema de modelo

fisico. Las valvulas pueden ser manipuladas facilmente para propdsitos de control. La
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informacién del fabricante y del disefio permite especificaciones exactas del
comportamiento de la valvula. La interrelacion flujo-presion entre las valvulas es
calculada de acuerdo a la teoria del flujo incompresible y compresible utilizando el Cv
de la valvula. Para las valvulas se presenta una contribucion por la posicién de
apertura de la valvula basada en el tipo de valvula que se estd simulando (lineal,
porcentaje constante, etc.). Las valvulas de control pueden tener posiciones de falla 'y
las constantes de tiempo pueden estar especificadas para respuestas realistas. Una
valvula también puede proporcionar calculos del tipo VLE para determinar divisiones
de fase en el flujo del producto de la valvula. Se aplicaran limitaciones criticas de flujo

cuando sea necesario.

Valvulas de Alivio

El médulo de una valvula de alivio también estd disponible en Dynsim™. La
programacion y la reprogramacion de la presiéon y la especificacién del area de la
vélvula permiten la simulacion de la valvula de alivio de presién. Se aplicaran

limitaciones criticas del flujo cuando sea necesario.

Termodinamica
El equilibrio liquido-vapor (VLE) y otros calculos de las propiedades de los fluidos se
llevan a cabo utilizando el Médulo de Calculos Termodinamicos disponible en las

librerias del simulador.

Controles e ‘Interlocks’

El sistema del modelo de control ser4 semejante a los controles reales del Sistema de
Control Distribuido. Los controles incluyen controles modulantes tales como los
controladores PID, ademas de los permisivos, controles manuales, los Interlocks, los
interruptores, y algunas alarmas. Cualquier control del Sistema de Paro por

Emergencia ESD de Interlocks dentro del alcance del modelo no sera emulado.

Mezclador/ Divisor de Corrientes

Este modelo permite mezclar o dividir los flujos multiples y proporciona célculos de
presiéon. Estos proporcionan una ubicacion conveniente para las valvulas de alivio y
una forma efectiva de mezclar y separar los flujos. La condicion del producto es

idéntica al flujo global que se obtiene cuando se mezclan todos los flujos de
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alimentacion. La composicion, la temperatura y la dinamica flujo/presion se simulan
basandose en el volumen retenido en el sistema.

Fuentes y Sumideros

Una fuente es un punto limite de entrada que emplea el equilibrio liquido-vapor para
los calculos de las composiciones de las fases de la corriente. Una fuente se utiliza
tipicamente para todo flujo que entra desde afuera de los limites de bateria. Un
sumidero es un punto limite de salida del proceso simulado que especifica la presion
aguas abajo. Un sumidero se utiliza para cualquier corriente que se dirija hacia los

limites de bateria. El flujo inverso se modela en todos los modelos de equipos

6.2.1.-Bases de Estudio de llegada del fluido al FPSO

* Flujo maximo de aceite: 100,000 BPD
* Flujo maximo de agua producida: 80,000 BPD
* Flujo de gas: 20 MMSCFD

» Temperatura de llegada: 190°F (88°C)
* Relacién gas — aceite (GOR): 200 [SCF/BBL]

* Presion normal de llegada: 284 psig (20 kg/cm? man)

6.3.- Determinacion de los puntos de ajuste y parametros de sintonia en los

separadores de 1%, 22y 32 Etapa.

En el caso de una simulacion dinamica la parte medular de esta es el control de dicho
estado dinamico, es necesario implementar controles de nivel, de presién y de los
motores/turbinas que operan los equipos. Ademéas de ser necesaria la adecuada
sintonizacién de los mismos. Los controladores que se utilizaron para este trabajo
fueron del tipo PID (Proportional Integral Derivative) y los parametros de ajuste de los

mismos fueron determinados como parte del alcance de esta tesis.

El controlador PID (Proporcional, Integral y Derivativo) es un controlador realimentado
cuyo propdsito es hacer que el error en estado estacionario, entre la sefial de
referencia y la sefial de salida de la planta, sea cero de manera asintética en el tiempo,

lo que se logra mediante el uso de la accion integral. Ademas el controlador tiene la

49



Capitulo 6 Simulacién Dinamica de Sistemas de Procesamiento en Cubierta

capacidad de anticipar el futuro a través de la accion derivativa que tiene un efecto
predictivo sobre la salida del proceso. Los controladores PID son suficientes para
resolver el problema de control de muchas aplicaciones en la industria, particularmente
cuando la dinamica del proceso lo permite, y los requerimientos de desempefio son
modestos (generalmente limitados a especificaciones del comportamiento del error en
estado estacionario y una rapida respuesta a cambios en la sefial de referencia). El
controlador PID es también un ingrediente importante en los sistemas de control
distribuido, ya que proporciona regulacién a nivel local de manera eficaz. Por otro lado,
pueden también venir empotrados, como parte del equipamiento, en sistemas de
control de propésito especial, formando asi parte integrante de la aplicacion. Su uso
extensivo en la industria es tal que el 95% de los lazos de control que existen en las
aplicaciones industriales son del tipo PID, de los cuales la mayoria son controladores
Pl, lo que muestra la preferencia del usuario en el uso de leyes de control muy simples.
En general, el usuario no explota todas las caracteristicas de estos controladores,
quizas por falta de una mejor comprension desde el punto de vista de la teoria de

control.

Para que fuera posible la simulacion dinamica del sistema fue necesario configurar

adecuadamente los parametros del controlador. Estos basicamente son los siguientes:

- Set Point o Punto de Ajuste

- Limites superior e inferior del valor de la referencia
- Offset de la sefal de control

- Porcentaje de la banda proporcional

- Constante de tiempo integral

- Constante de tiempo derivativa

La pregunta que surge es ¢como saber qué valores se ocuparian para la sintonia de
dichos controladores?, la forma de hacerlo requiere que se grafiquen en tiempo real,
de ahi la importancia de que la simulacién sea dinamica, el Set Point, la Variable de
Proceso a controlar y la salida del controlador hacia el elemento final de control. En
este trabajo se Sintonizaron todos los lazos de los controles y se implementaron
controles ON/OFF para las bombas de descarga de los tanques asi como controles

antisurge de los compresores.

50



Capitulo 6 Simulacién Dinamica de Sistemas de Procesamiento en Cubierta

Sintonia del lazo de control de nivel del separador de primera etapa.

El separador de primera etapa siendo un separador trifasico tiene tres salidas y una
entrada, los lazos que controlan las salidas son independientes entre si por lo que se
pueden sintonizar por separado, aunque esto no quiere decir que los puntos de ajuste
o las variables no se afecten entre si, evidentemente a una presién muy alta el nivel
subird mas lento que a una presion baja, lo que se trata de explicar es que los
controladores son independientes.

En la Figura 6.1 del separador se observan los tres lazos independientes, para su
sintonia se grafico en el mismo plano. Las dimensiones de los separadores de primera

se estimaron en 2 m de Diametro y 13 m de Longitud

9,32 aMMR3 Ay
—)

e
.

iy i

49368 805hhirday
—

13517 916bbliday

Figura 6.1.- Tanque separador trifasico de primera etapa en el simulador dindmico, se

observan lazos y elementos finales de control.

Setpoint
Variable de Proceso

Salida del controlador hacia el elemento final de control
Al inicio se fij6 1.0 m de set point para el nivel de crudo en el separador FA-101 Ay se

espero el tiempo necesario para la estabilizacion del lazo. Como se observa en las

figuras obtenidas del simulador.
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La Fig 6.2 muestra en una misma grafica tres variables de relevancia para la

simulacion dindmica llevada a cabo en este trabajo. Las tres variables son

PID2.PV = Valor de la variable de proceso que lee el controlador, para este ejemplo es

el nivel (m) que se esté registrando en el separador de primera etapa FA-101 A.

PID2.SP = Valor del punto de ajuste. Es valor deseado para el nivel (m) del separador

de primera etapa

PID2.0OUT= Fraccion de apertura de la valvula.

En la figura 6.2 la curva correspondiente a la variable PID2.OUT muestra el
comportamiento de la valvula ordenado por el controlador, se observa g la valvula se

mantiene en una posicién “fija” para los valores de proceso y puntos de ajuste dados.

En la parte inferior de la Fig. 6.2 se aprecia una linea recta en primera instancia, de
hecho son dos lineas una correspondiente a la variable de proceso leida por el
controlador y el valor del punto de ajuste dado, lo que muestra en este caso que el
nivel del separador de primera etapa tiene el mismo valor que el punto de ajuste fijado,

es decir el proceso esta estable.

1.20 0.500 g g g g g g g g g g g g g g g g g g g g 1.20
1101 0.450 fo1.08
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Figura 6.2.- Variables de Sintonia estables
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La figura 6.3 es la imagen de la ventana de entrada de datos del controlador en el
simulador dinamico. Es similar al que se tendria en una Interfaz hombre maquina
operando en un planta el cual permite operar el separador de primera etapa. El
controlador PID2 como se observa en la figura 6.1 corresponde al lazo de control del
nivel de aceite en el separador FA 101A. Cuenta con los botones “MANUAL” y “AUTO”
con lo que se madifica la accion del controlador. Si se desea operar de forma manual
se oprime este botdn con lo que el usuario tendra que ajustar la apertura de la valvula
para mantener el nivel del separador de primera en el valor deseado de forma manual.
Por otra parte oprimiendo el boton AUTO, el controlador ajustara la apertura de la

valvula para mantener el nivel de forma automatica haciendo uso de un algoritmo PID.

Cuando el controlador es operado en el modo MANUAL, el deslizador de nombre
Manual Output se habilita, es con este dispositivo que se manipula la fracciéon de
apertura de la valvula de manera manual. Por el contrario si el controlador esta en
modo AUTO. Se habilita la casilla set point como se observa en la Fig. 6.3 para que el
usuario introduzca el valor del punto de ajuste al cual opera el separador de primera

etapa.

Las casilla Process variable, Manual Output, Set point Increment, Manual Output
Increment son de cardcter informativo, pues muestran los valores a los cuales estan

operando el separador mismos que se observan en la simulacion dinamica.

Por ultimo el botén DCS Override se usa cuando se tiene conectado un emulador de
algun sistema de control de una compafiia especifica para tener el sistema de control
emulado de manera mas realista. El uso de esta funcion esta fuera del alcance de este

trabajo.
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Operate PID E|
PIDZ Setpoint {m):
1| ﬂ
‘ MAMUAL H AT ‘ b
Setpaoint Increment:
Manual Output: =

-

Process Yariable (m:

0.0 0.5 1.0
0,999501
‘ D> OVERRIDE ‘ Manual Cutput {Frackion):
Okpuk:
Marual Qutput Increment;
0.0 0.5 1.0

Figura 6.3.- Entrada de Datos al Controlador

Se efectla un cambio del Set Point establecido para observar el comportamiento de
las variables del sistema (PID2.OUT y PID2.PV), observando las tendencias y el
comportamiento de la variable de proceso asi como la salida del controlador que en
este caso es la fraccion de apertura de la valvula de nivel, dependiendo del tipo de
sistema y los parametros P,I,D el controlador comenzara a ajustar la variable de
proceso al nuevo set point. La variable de proceso se debe ajustar de manera suave
evitando comportamientos erraticos u oscilantes por largos periodos de tiempo. La
razon de graficar la apertura de la valvula es con el objeto de observar el
comportamiento de la valvula en el lazo, de la misma manera que se requiere gque no
existan comportamientos erraticos en la variable de proceso. Es necesario que no
sucedan tampoco en la valvula incluso si eso controla la variable de proceso, esto es
porque en un proceso real no es recomendable que una valvula se abra y cierre en
periodos muy cortos de tiempo, esto se conoce en la industria como "bandazos", tanto
por mantenimiento y vida util de la valvula como para evitar el fendbmeno conocido

como golpe de ariete.
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Figura 6.4.- Comportamiento de las variables del lazo de control a un cambio en el Set Point de
1ma0.85m.

( x||

FIDZ Setpoint ()
‘ 0.85 i‘

‘ MANUAL ” AUTD

Setpoint Increment:
Manual Cukput: 1=

-

Process Yariable (m):
0.545435

0.0 0.5 1.0

‘ DS OVERRIDE ‘ Manual Cukput (Fraction):

Cakpuk:

Manual Qukput Increment:

0.0 0.5 1.0

Figura 6.5.- Entrada de Datos al Controlador

En la figura 6.4 se observa que el comportamiento del lazo es correcto, el controlador
ajusta la Variable de proceso hacia el nuevo valor de set point establecido en la

entrada de datos del controlador, asi como la valvula abre de manera rapida al
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principio para bajar el nivel y posteriormente va cerrando poco a poco hasta obtener el

valor de la variable de proceso en el set point.

Se repitié la misma operacién cambiado el valor del set point ahora a un valor mas alto

del que tenia en el momento que el lazo se encontraba estable.

1.243

1.219

1.190

1.162

1.133

1.104

PIDZ.PY {m}

1.075

1.046

1.018

0.939
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0.1a07-

o.1s0T

01401

PIDZ, QT {fraction}

00807

0.0401-

00201

01207

0100

00807

—T1.243 |
Comportamiento de
la valvula para

1.z219

ar|ab|ede e - R

llegar al set point

1.133

1.104

{wl dozald

1.075

1.046

1.018

[0 I I I B
1:19:00 12030 1:2z2:00 1:23:30 1:25:00

PIDz.PY PIDZ.5P PIDZ.OUT

1126130

1:23:00

0,960

Figura 6.6.-Ajuste del controlador a un cambio de Set Point a 1.2m

Operate PID

PIDZ

‘ MAaMNUAL H AUTO

Manual Qutput:

0.0 0.5 1.0
| D5 OWERRIDE ‘

Cubput:

0.0 0.5 1.0

X
1.2 i'

Setpoint Increment:

-

1

-

Sekpoint {m):

Process Variable {m):

1.2001584

Manual Output {Fraction):

Manual Cutput Increment:

Figura 6.7.- Entrada de Datos al Controlador para un set point de 1.2 m
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1.z48 0.200 : : : : : : : : : - - oor 1243
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L1zt o Valor del Set Point = VValor de la Variable de Proceso
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Figura 6.7.- Lazo ajustado al valor del Set Point

Como se observa en las figuras anteriores los pardmetros de sintonia del controlador
PID son los adecuados para proporcionar una simulacién dindmica estable. Por lo que

fue necesario sintonizar todos los lazos de control del FPSO.

6.4.-Estrategia de control para las bombas de descarga de tanques de

almacenamiento de crudo.

A diferencia de los lazos de control donde el elemento final es una valvula que puede
tener un rango de apertura desde 0 a 100%; en el caso de un tanque que se vacia
con ayuda de una bomba de descarga no es asi. Partiendo de la base de que al
encender la bomba el nivel del tanque comienza a bajar y al apagarla el nivel sube es
necesario controlar el nivel, se podria implementar un control ON/OFF de manera que
cuando el nivel suba mas alla del que se requiere la bomba prenda y cuando baje la

bomba se apague. Esto suena ldgico pero se tiene el siguiente problema, un bomba
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no esta disefiada para apagarse y prenderse de una manera tan intermitente mas aun

si el nivel sube o bajo rapidamente.

Para controlar el nivel se ajustd un bloque l6gico condicional dentro del simulador (al
ser un simulador dinamico cuenta con bloques de control Iégico), el blogue "logic"

proporciona un arreglo de ecuaciones personalizadas para su uso en ldgica digital.

Para ello se programaron dos condiciones logicas, el bloque légico asigna un valor de
1 si la condicion es verdadera 0 cero si la condicion es falsa. Las condiciones son lo
gque se conoce como alarmas por nivel alto o bajo en el tanque. Es decir el bloque logic
mandara un 1 como salida si el nivel de un tanque sobre pasa un cierto valor siendo
ese 1 la alarma por alto nivel, anadlogamente cuando el nivel del tanque baja de un
valor establecido el blogue logic emitird un valor de 1, lo que seria la alarma de bajo
nivel. Es evidente que no tendremos el caso de que haya una alarma por bajo y por

alto al mismo tiempo, porque un tanque no puede estar lleno y vacio a la vez.

Las salidas de ese bloque logic, se usan como entradas a un bloque denominado
Latch, del tipo SET/RESET el cual al detectar un valor de 1 en el valor de alto asignara
el valor de Reset al motor conectado a su vez a este bloque. La condicion de Set es
encenderse o sea el motor que acciona la bomba se encendera, por ende el nivel del
tanque comenzara a bajar , en el momento en que el nivel del tanque disminuya y se
active el valor de alarma por bajo nivel el bloque latch asignara el valor Reset al motor
de la bomba con lo que ésta se apagara permitiendo que el nivel se recupere. Con
esto tendremos todo un intervalo de operacién de la bomba, y solo se apagara o
encendera si las alarmas por alto o bajo nivel se activan. Complementando este
sistema se afiade a la salida del tanque un controlador de nivel PID debidamente

sintonizado para afinar el control al tanque.

A continuacion se esquematiza lo escrito anteriormente:

58



Capitulo 6 Simulacién Dinamica de Sistemas de Procesamiento en Cubierta

BLOQUE LOGICO

BLOQUE SET/RESET
Nivel del Tanque mayor a N
valor establecido HL Cierto= 1 Logic.[1]
(Alarma por alto nivel) - 3 Si la entrada
Logic.[1]=1 La
Falso= 0 salida del bloque SET/RESET
seraSETysi  p—————————pp
Nivel del Tanque Cierto= 1 Logic.[2]=1 la
menor a valor erto Logic.[2] salida dRellEtélggl'ue
establecido LL - sera
Al baj
(Alarme por bajo Falso= 0

SET=PRENDER LA
BOMBA

RESET=APAGAR LA
BOMBA

NOTA: Las entradas al bloque set/reset nunca
seran las dos iguales a 1 porque en el tanque no
tendremos alarmas alto y bajo a la vez

Figura 6.8.- Diagrama de Bloque explicativo del control de las bombas de descarga de tanques.

En la Figura 6.10 se observa la estrategia de control explicada con anterioridad e
implementada en el simulador. Las leyendas "false" delante de las siglas HL y LL
corresponden a que las alarmas no estan activadas debido a que el nivel del tanque se
encuentra en el punto de ajuste.

----- o L]
L our !
— N 7[R
=
bhlida
333861’1? iy *HL false
COPY_FID12
_—— . CELINGIETE oL false
i ) 1
Df S24
JouT
el e [on |

_':_
[
W_105.L 3.000m 527

38506.668ka-moliday
-

oHL false
»LL false

| stop |

Figura 6.9.- Estrategia de control para tanques

B Pararneker Equation Comrments
= Assignment
b [Dptionaly
0 |HL W 105.L=2 Alarma por Alka Mivel
LL WO 105.L=0.4 Alarma por Bajo Mivel

Figura 6.10.- Configuracion de alarmas de los tanques
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Cuando el nivel del tanque baja del valor configurado como lo muestra la figura
anterior la alarma de nivel bajo se activa es por eso que ahora se observa la palabra

"true" delante de la siglas LL apagandose asi la bomba para recuperar el nivel en el

tanque.
oty [ N
] B
®HL false
38358£1kg-mo|rday L true

COFY_FID13

5

38978 422kg-moliday
-

W_105.L 1.497m

e pee T
E M
LoGIcz

*HL false

L Ju true

| sToP |

Figura 6.11.- Imagen de la configuracion en el simulador para el control del tanque

6.5.- Resultados de la Simulacion Dinamica de los Sistemas en Cubierta

Para la simulacién de los sistemas en cubierta fue necesario establecer los puntos de
ajuste vy filosofias de control, se construyé entonces una filosofia de operacién como
resultado de la simulacion dinamica. A continuacion se mostrara la filosofia de
operacién. Debido a que la simulacién es dindmica, los resultados varian a cada
instante de tiempo y a cada accidén que se tome en el simulador, por lo que mostrar los
valores resultantes de todos los célculos llevados a cabo seria equivalente a mostrar
una secuencia de eventos a cada tiempo, llevando a una enorme cantidad de
informacién y alguna de ella no lo suficientemente relevante.

6.3.- Andlisis Dinamico del Almacenamiento y Descarga de Crudo

Se simul6 la parte del almacenamiento y descarga del almacenamiento en el FPSO
aprovechando las ventajas de la simulacién dinamica. Para el llenado del casco de
almacenamiento se aprovecho la caracteristica de poder acelerar el tiempo de
simulacién hasta 100 veces el tiempo real, esto para hacer mas practico el analisis. Se

obtuvieron los siguientes resultados.
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Para un casco con una capacidad de almacenamiento de un millébn quinientos mil
barriles el tiempo que se llevé el llenado fue de 362 horas lo que equivale a 15 dias y

dos horas.

El caso de la descarga del tanque se simulo de tal manera que el casco se descargue
en 24 horas maximo usando una bomba de 2000m de cabeza acoplada a un motor de
5600 rpm
En la figura 6.12 se muestra el esquema simulado para la carga y descarga del casco
del FPSO.

T

TIWOL  1497211.4bhl

—

o]

6.12.- Diagrama de simulacién para la carga y descarga del casco del FPSO

6.4.- Variacion en las condiciones de alimentacion de crudo al separador FA-101

6.4.1.- Aumento en el flujo de gas al separador de primera FA101AB

Se efectud el andlisis de escenarios del tipo ¢Qué pasa si? Por lo que se estudio un

cambio en las condiciones de entrada de crudo cambiando la relacién gas aceite del
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separador, se aumenté el flujo de gas a 40 MMPCSD para ver el efecto sobre el

separador de primera etapa.

Al aumentar el flujo de gas sobre los separadores FA-101 A y FA-101 B no se observo
cambio considerable, los controladores del
En la Figura 6.13 se observa la respuesta de la estrategia de control establecida para

el aumento en el flujo de gas.

T
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Figura 6.13 Esquema de simulacion dinamica de los separadores de primera etapa

Al aumentar el flujo de gas, aumento la presion sobre los separadores de primera
etapa llegando al valor de 35 kg/cm®g. Los controladores de presion de los
separadores estan configurados para operar en un rango de presion de 0 — 20
kg/cm?g. Por lo que de presentarse un aumento en el flujo de gas a 40 MMPCSD los
controladores de presion en el tanque no podrian controlar la presién al valor del punto
de ajuste de 17 kg/cm2g. Se observé que la légica esta satisfactoriamente establecida
pues las vélvulas de descarga de gas de los separadores, como se observa en la
figura 6.13, estan totalmente abiertas buscando bajar la presion en los separadores.

En lo que respecta a los controladores de nivel para los separadores de primera
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FA101A y FA101B cumplen con su cometido manteniendo el nivel a los puntos de

ajuste establecidos en la tabla 7.3.3 del Capitulo Filosofia de Operacion.

6.4.2.- Aumento en la cantidad de agua al separador de primera FA101AB

Continuando con la evaluaciéon de escenarios probables durante la operacién de la
simulacion dindmica en el FPSO se analizé la posibilidad de un aumento en la
cantidad de agua en el crudo alimentado al separador FA101AB, se aumento de un
flujo de 45 000 BPD a 50 000 BPD a cada separador FA101A y FA101B.

Esta fue la respuesta del separador a ese aumento.

En la figura 6.14 se observa como al comenzar al aumentar la cantidad de agua,
también aumenta el nivel de la fase de crudo la respuesta del controlador a este
aumento es cerrar la vélvula para mantener el nivel en su punto de ajuste. Este

fenébmeno tarda de acuerdo a la grafica de la figura mencionada, alrededor de 4.5 Min.

11207 oo —/——————————————————— 1.280

- Comportamiento de
la valvula

11101 0.07F0fe

1.1007 0.0700

109071  0.0630 1
10804 0.0560 bbb bbb L b e e H1

1.070

QOUT {fractiont

T e o S S O O

PID4 . PY {m}
Jwl 4o pard

100 T 0.0420 1 e

PID4

10501 003901

1.040 00280 11

Valor del Set Pomt

1.0301 00210

1020 A R R A AR F
-0i0z:30 -0:01:00 0:00:30 0:02:00 0:03:30 0:05:00 0:06:30

PID4.PY PID4.5P PID4.OUT

Figura 6.14 PID4 Controlador de nivel de la fase de crudo.

El Controlador de nivel PID2 el cual controla el nivel del tanque separador
manipulando la vélvula de entrada, al recibir el aumento en la cantidad de agua,
manda a cerrar la valvula como se observa en la figura 6.14, posteriormente cuando
se comienza a recuperar el nivel en el tanque la valvula abre completamente para

recupera el valor del punto de ajuste.
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Después de un tiempo de aproximadamente 10 minutos el sistema se estabiliza a las
nuevas condiciones, esto se observa en la figura 6.15 en donde se observa la variable

de proceso en el valor del set point.

1.1z20 1.0003 1,250

1.110 0,999 /\ f 1,260

1.100 0,59534 1.240

\ S
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1.060 a 0,9936 // 1.160

1.050 0.9924 1.140

1.040 05912 e 1.120

1.030 00,5300 1.100

1.0z20 0.9338 1.080

-000:30 00i30 0130 u02:30 0330 u0430 i0S:30 Oi0&e30 u0730 0i08:30
PIDZ.PY PIDZ.SP PIDZ OUT

Figura 6.14 PID2 Respuesta del Controlador de nivel del tanque separador a un aumento en la

cantidad de agua del crudo alimentado.
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Figura 6.15 PID2 Respuesta del Controlador de nivel del tanque separador a un aumento en la

cantidad de agua del crudo alimentado despues de 16 minutos de simulacion
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En el caso de la figura 6.16 se observa la respuesta del lazo que controla el nivel de

agua del separador. Cuando el nivel de esta aumenta debido al incremento en la

cantidad de agua en el crudo alimentado, la valvula de descarga se abre mas para

controlar el nivel a 0.700 m como esté establecido por el set point.
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Figura 6.16 PID21 Controlador para la fase de agua en el separador de primera FA101A.
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Capitulo 7

Filosofia de operacion

En este capitulo se describe la filosofia de operacion del FPSO. El proyecto consiste, en
la separacién y bombeo del crudo y en la compresion de vapores recuperados. El FPSO

procesara en operacion normal 100 MBPD de crudo y 20 MMPCSD de gas.

El sistema de control para el procesamiento de crudo y gas asociado se realizard por
control de nivel con un esquema de control de presion dominante. La intencion de este
documento es presentar la filosofia de control propuesta para este FPSO. Como filosofia,
no se especifica tamafios de equipo, ni describe criterios de dimensionamiento de los

elementos que componen los diferentes Sistemas.

7.1.- Control del Proceso

A continuacion se describen los principales mecanismos de control.

7.1.1. - Separador de Aceite Crudo

Control de nivel:

El control de nivel de liquido en el Separador de Produccién de la. Etapa (FA-101AB)
L=13 my D.l. = 2 m se mantiene a 1100 mm del fondo del separador para la fase acuosa
actuando sobre las véalvulas de control y en la vélvula de alimentacién en la corriente
proveniente de los Risers submarinos, el control de nivel de la fase de crudo se mantiene
a mm del fondo del separador actuando sobre las valvulas de salida de crudo para

mantener el nivel establecido.
El control de nivel de liquido en el Separador de Produccidon de 2a. Etapa (FA-102) se

mantiene en 3500 mm del fondo del separador actuando sobre valvulas de control a la

descarga del tanque.
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En caso de alarma por bajo nivel de liquido en el Separador de Produccién de l1a. Etapa,
el controlador abre la valvula de alimentacion y restringe la valvula en la linea de salida de

liquido.

En caso de alarma por bajo nivel de liquido en el Separador de Produccién de 2a. Etapa,
el controlador restringe la valvula en la linea de liquido, abriendo la vélvula de
alimentacion.

Si el nivel siguiera cayendo entonces el controlador abre la valvula en la linea de liquido
del Separador de Produccion de 1la. Etapa y consecuentemente la valvula de alimentacién

a este.

Durante la alarma por alto nivel de liquido en el Separador de Produccion de la. Etapa el
controlador restringe la valvula de control de alimentacion. En caso de que esto no fuera
suficiente y el nivel continuara incrementandose, el ESD enviaria a cerrar la valvula SDV a

la entrada de dicho separador.

Durante la alarma por alto nivel de liquido en el Separador de Produccion de 2a. Etapa el
controlador cierra la vélvula de alimentacion. Si el nivel continua aumentando el
controlador debera cerrar la valvula en la linea de liquido del Separador de Produccion de

la. Etapa y en consecuencia la valvula de alimentacion a este.

Control de Presion:

Durante operacion normal, la presion de salida del Separador de Produccion de la. Etapa
(FA-101) es controlada a 17.0 Kg/cm? man. mediante el controlador de presién que actla

sobre la linea de descarga del separador.
Durante operacién normal la presion de operacion a la salida del Separador de
Produccién de 2a. Etapa es controlada a 9.5 kg/cm? man. mediante el controlador de

presioén en la linea de descarga de vapor.

Cualquier incremento de presion activara la valvula de control abriéndola para prevenir un

problema por alta presion.
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El control de presion desplazara al control de nivel en la alimentacion a los separadores

de produccion y cerrara las valvulas de alimentacion para reducir el flujo.

7.2.2.- Bombas de Aceite Crudo

Controlador de Operacién de Bombas:

La principal variable de control es el flujo, el cual es determinado mediante el medidor de
flujo en la descarga de cada una de las bombas, esta variable es alimentada mediante
una sefial al Controlador de Operacion para modificar la velocidad del accionador de las
bombas.

Para cualquier variacion en el flujo, en el caso de no contar con accionador de velocidad
variable, se requiere intervencién manual, para cortar el nimero de bombas en operacion

o arrancar una bomba fuera de linea, a criterio del operador.

7.2.3.- Compresores

Control del “Surge” de los compresores:

Los compresores cuentan con un sistema de control anti-surge. EI control anti-surge

envia la sefal de salida del controlador a la valvula de recirculacion.

El gas recirculado pasa de la salida del separador de descarga a la entrada del separador
de succién. El controlador anti-surge evalla la desviacion hacia el punto de surge y
genera la respuesta y define la recirculacién minima requerida. La respuesta considera la

velocidad de la desviacién del punto de operacion hacia la linea de surge.

En caso de que el compresor alcance el punto de “surge” tres veces en un tiempo

determinado, se inicia la secuencia de paro de ese tren.
Las variables del control surge del recuperador de vapor deben ser establecidas para una

planta real, de manera conjunta por el contratista y el proveedor del equipo. Al ser esta

una simulacién dindmica los valores se obtuvieron haciendo pruebas en la simulacion.
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Se probaron valores dese 0.5 MMPCSD hasta 20 MMPCSD para “offset flow” en el
compresor. Es decir se ajusto el control antisurge por prueba y error a valores de caida de
flujo en la succion de 0.5 MMPCSD a 20 MMPCSD. El mejor comportamiento se obtuvo
para un offset flow de 12 MMPCSD.

Control de Nivel en los Separadores de Succién y Descarga:

Durante la operacién se pueden forman liquidos en los separadores de succion y
descarga V-100, V-101, V-100-2, V-101-2 Cada uno de estos separadores cuenta con un
controlador de nivel que actla sobre una vélvula en la linea de salida de liquidos. La
salida del liquido del separador de descarga V-101 se envia al separador de succion del
compresor de vapor recuperado V-100 y la del separador de succién V-100-2 se recircula
al V-101. La salida de gas del separador V-100-2 se envia al separador V-101-2 donde el
liquido que se forma es enviado al sistema de drenaje cerrado por gravedad. Durante los
periodos en que no se tenga generacion de liquidos en el separador, una fuga en estas
vélvulas podria ocasionar un disparo por bajo nivel, por lo que se requiere que estas
vélvulas cuenten con cierre hermético que permita mantener el nivel de liquido en estos

separadores.

7.3.- Operacion Normal

Durante la operacion normal del FPSO, los operadores tendran total control sobre la
operacién de éste. El control esta configurado considerando que el FPSO esta tripulado.
Para la operacion normal, el operador tendra la capacidad de cerrar y reabrir las valvulas
de alimentacién al FPSO, asi como cambiar rangos de produccién en modo normal de
operacién (condicion de “no paro de emergencia”). Durante la operacién normal el
operador sera capaz de arrancar y parar remotamente los motores del generador eléctrico,
abrir y cerrar valvulas, cerrar y reabrir valvulas de alimentacion y hacer la lbégica

operacional desde el simulador dinamico.

La excepcion a esto es cuando existe un paro de emergencia (ESD), después de un ESD

es necesaria la intervencion local del operador para restablecer el sistema.
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Durante la operacion normal, cuando se alcancen las condiciones de estado estacionario,
sera requerido el monitoreo continuo de los pardmetros de proceso, para facilitar la
deteccion temprana de cualquier problema potencial y de ese modo reducir la probabilidad

de un paro. Los pardmetros mas importantes a considerar son:

e El nivel en separadores de produccién

e La presién en separadores de produccion

e El flujo total de produccién a través de la unidad de Medicién y Transferencia de
custodia de Crudo debera ser monitoreado.

e Presion y temperatura de cada compresor.

7.3.1.-Separacion y bombeo de aceite crudo

El control primario del FPSO, es el control de nivel de los separadores de produccion,
controlando la linea de descarga de liquido. El nivel de aceite debe de mantenerse a 1100

mm y 2000 mm para los separadores de 12 y 22 etapa respectivamente.

En el evento en el que el nivel baje hasta la alarma por bajo nivel en el Separador de
Produccién de la. Etapa, el control de nivel cerrara la valvula en la linea de salida del
liquido para mantener el nivel normal en el recipiente y abrira la valvula de alimentacion si
el nivel se mantiene normal en el recipiente. En un evento cuando el nivel caiga por debajo
del nivel de alarma bajo en el Separador de Produccion de 2a. Etapa, el controlador de
nivel abrird la valvula de descarga de para mantener el nivel normal en el recipiente y

abrird la valvula si el nivel se mantiene normal.

En el caso de que se alcance el alto nivel en el Separador de Produccion de 1a. Etapa, el
controlador de nivel abrira la valvula en la linea de salida del liquido y otra se activara y
cerrara la valvula de alimentacion. En el caso de que se alcance la alarma por alto nivel en
el Separador de Produccion de 2a. Etapa, el controlador de nivel cerrara la vélvula
descarga de las bombas y cerrara la valvula de alimentacion si el nivel sigue subiendo.
Otro aumento en el nivel iniciaria el cierre de la valvula en la linea de salida del liquido del

Separador de Produccion de 1a. Etapa.
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La presion a la salida del Separador de Produccién de la. Etapa es controlada a 17.0
kg/cm2 man. mediante el controlador de presion en la linea de salida de gas. En caso de

que la presion aumente en el sistema el controlador de presion tendera a abrir la valvula.

La presion a la salida del Separador de Produccién de 2a. Etapa esta controlada a 9.5
kg/cm2 man. por medio del controlador de presion, en caso de que la presién aumente en

el sistema, el controlador de presién tendera a abrir la valvula en la linea de vapor.

7.3.2.- Compresion de Gas de Recuperacion de Vapores

El objetivo del sistema de compresion de vapores recuperados es comprimir el gas del
Separador de Produccion de la. ,2a. y tercera Etapa. El tren de compresién cuenta como
medio de control de la operacién del compresor, con el control de la presién de succion.
El transmisor de presion localizado en el cabezal comin de succion del tren de
compresion, proporciona el punto de ajuste para este control de presion. En caso de una
desviacion del punto de operacién respecto a la linea de control del “surge” el controlador
del compresor genera una respuesta ya sea para incrementar o disminuir la velocidad del

compresor con la finalidad de alcanzar el punto de ajuste.

Cuando la disponibilidad de gas sea tan baja que alun a baja velocidad del compresor, se
tenga una presion menor o igual al set point en la succion del compresor, la valvula de la
linea de recirculacion, abrird. En el caso de que la demanda sea reducida, el punto de
operacién se desplazara hacia arriba sobre la curva de operacion a la velocidad original,
resultando en un incremento en la presién de descarga del compresor. EIl control de la
presién de descarga evitara que la presiéon de descarga se incremente mas y ocasione un

disparo por alta presion de descarga limitando la velocidad del compresor.

Una vez que se alcance la velocidad maxima del compresor o el punto de ajuste de la
presién de succién, la velocidad del compresor no puede incrementarse mas. Si se
incrementa mas la cantidad de gas que llega al sistema, la presién de succién se

incrementara

La tabla 7.3.3. muestra los valores de control para los separadores de produccion del
FPSO asi como los valores de las alarmas por bajo y alto nivel para los equipos
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mencionados. Los valores de alarmas para los niveles se determinaron, para el caso de

alarma de alto nivel cuando el nivel alcanza el 95 % del nivel total del tanque. Y para el

caso de alarmas por bajo nivel, cuando el nivel del tanque alcanza menos del 10 % del

nivel total del tanque.

7.3.3.-Puntos de Ajuste de Variables de Operacion de los separadores

FUNCION

UNIDADES

CLAVE DEL
INSTRUMENTO

PUNTO
AJUSTE
RANGO
OPERACION

DE
DEL

AJUSTE DE ALARMA
/| DISPARO

SEPARADOR DE

PRODUCCION DE 1a. ETAPA FA-101 A

Controlador de | yym PID2 150 - 2000 Rango de Operacion
Nivel de Aceite 1850 HH Disparo

1800 Alarma por Alto

1100 Punto de Ajuste

200 LL Disparo
Controlador de | mm PID4 150 - 1500 Rango de Operacion
Nivel de Agua 900 HH Disparo

800 Alarma por Alto

700 Punto de Ajuste

200 LL Disparo
Controlador  de | kg/cm?® man | PID4 0-25 Rango de Operacion
Presion 23 HH Disparo

22 Alarma por Alto

20 Punto de Ajuste

12 LL Disparo

SEPARADOR DE PRODUCCION DE 1a. ETAPA FA-101 B

Controlador

de

Nivel de Aceite

mm

PID19

150 - 2000
1850

1800

1100

200

Rango de Operacién
HH Disparo

Alarma por Alto
Punto de Ajuste

LL Disparo
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FUNCION UNIDADES | CLAVE DEL | PUNTO DE | AJUSTE DE ALARMA
INSTRUMENTO | AJUSTE DEL | / DISPARO

RANGO

OPERACION
Controlador de | mm PID22 150 - 1500 Rango de Operacion
Nivel de Agua 900 HH Disparo

800 Alarma por Alto

700 Punto de Ajuste

200 LL Disparo
Controlador  de | kg/cm? man | PID18 0-25 Rango de Operacion
Presién 23 HH Disparo

22 Alarma por Alto

20 Punto de Ajuste

12 LL Disparo

SEPARADOR DE PRODUCCION DE 2a. ETAPA FA-102

Controlador de | mm PID8 150 - 3000 Rango de Operacion
Nivel de Aceite 2750 HH Disparo

2700 Alarma por Alto

1500 Punto de Ajuste

300 LL Disparo
Controlador de | jym PID7 150 - 2500 Rango de Operacion
Nivel de Agua 2100 HH Disparo

2000 Alarma por Alto

1000 Punto de Ajuste

200 LL Disparo
Controlador  de | kg/cm? man | PID5 0-17 Rango de Operacion
Presién 13 HH Disparo

12 Alarma por Alto

9.5 Punto de Ajuste

7 LL Disparo
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7.4.- Operaciones Anormales

7.4.1.- Alto Flujo a Través de los Separadores de Produccion

Cuando se tiene un descontrol en algunas de las corrientes que llegan a FPSO, se puede
encontrar un alto flujo pasando a través del separador de produccion. El sistema de
control en el FPSO tendra que manejar dicho incremento en flujo. Durante esta operacién
el monitoreo requerido durante la operacién normal es como el indicado en las secciones

anteriores. Sin embargo se deberan notar los siguientes puntos adicionales:

El flujo méximo de disefio a través del Separador de Produccion de la. Etapa es 130
BPD, usando como regla heuristica que el flujo maximo de disefio es el flujo normal de
operaciéon mas un 30 % , lo mismo para el separador de 22 Durante la operacion del
separador puede haber algun envio de gas al Quemador, en el caso que el incremento
de capacidad del gas producido esté por arriba del limite que los Recuperadores de

Vapor puedan manejar.

7.5.- Operaciones Especiales

7.5.1.- Arranque

Para el caso en que las instalaciones de produccion se encuentren completamente
despresurizadas y vacias, serd necesario realizar las siguientes etapas para comenzar el

arranque.

Los Separadores de Produccion de la. y 2a. Etapa (FA-101 y FA-102) serdn pre-
presurizados mediante las valvulas de corte de la alimentacion.

El controlador de presion de los Separadores de Produccion de la. y 2a. Etapa (que
controla la valvula de descarga) debe ser usado para controlar la presién en 20 Kg/cm? g
inicialmente para el separador de primera y 9.5 Kg/cm? g para el separador de segunda.
Valores a los cuales opera el sistema de acuerdo a la simulacién dindmica en condiciones

estables.
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El controlador de nivel de los separadores de produccién puede estar inicialmente en
MANUAL y después cambiarse a AUTO, una vez que el flujo de liquido sea establecido.
Nota: Es importante monitorear de cerca el nivel de liquido en los Separadores de
Produccion de 1a. y 2a. Etapa (FA-101 y FA-102) constantemente durante esta operacion
y detener el incremento de flujo de la alimentacién si se vuelve evidente un nivel excesivo
de liquido de produccion.

Cuando se haya establecido un flujo de produccion y nivel estables a través de los
Separadores de Produccién de la. y 2a. Etapa, la valvula de la linea de crudo se abre
para permitir que el flujo pase a través a la succion de la bomba de crudo GA-100. Alinear
la ruta de las valvulas de aislamiento (entrada y salida) para permitir el bombeo.

Se incluyen en el SDMC indicaciones de estado de la alarma de disparo y en operacion
de la bomba. El estado de la bomba también se incluye localmente.

Cada una de las bombas es arrancada individualmente. El sistema de compresion de
vapores recuperados sera puesto en servicio a condiciones de operacion normal, una vez
que el separador de produccién se encuentre operando a condiciones estables.

La secuencia de arranque de los compresores es totalmente automatizada. Debido a la
complejidad del sistema de compresion.

Se arrancara un compresor a la vez.

Verificar que todas las valvulas manuales estadn en la posicion correcta y que todos los
drenajes y venteos manuales estan cerrados. Los permisivos de pre-arranque de las
bombas, tal como el SDMC, los disparos del compresor y los permisivos de arranque de
gas y fuego son verificados completamente.

La velocidad del motor del compresor es incrementada gradualmente hasta su velocidad
de minima carga. La valvula de control anti-surge se pone en su modo de operacién
AUTO.

La presurizacion de la linea corriente abajo se inicia. La Una vez que el indicador de
presion diferencial detecta menos de 2 kg/cm? man. de presion diferencial a través de la
valvula principal de descarga, esta puede ser abierta. Una vez que esto se completa, la

velocidad del compresor se incrementa hasta que el flujo de entrega es alcanzado.

7.5.2.- Paro

General
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El paro de cualquier equipo en el FPSO (por paro de proceso o de emergencia) sera
requerido para llevar a cabo algunas actividades de mantenimiento. La produccion de
crudo, compresion de vapores recuperados pueden ser parados separadamente y
aislados para mantenimiento sin requerir parar completamente el FPSO. El
mantenimiento de los Separadores de Produccion requiere un paro del sistema de
recuperacion de vapores también. Cuando se pare el sistema de separacion, aplican las

siguientes guias:

Disminuir gradual y lentamente el flujo de alimentacion AL FPSO estrangulando las

valvulas de alimentacion, lo cual iniciara el corte de la produccion en los pozos.

Cerrar las valvulas de la tuberia de entrada.

Colocar el controlador de nivel de liquido de los separadores de produccion en MANUAL y
disminuir lentamente el nivel de liquido en los dos separadores de produccion tan bajo

como sea posible (disparo por bajo nivel).

Dependiendo del tipo de paro, despresurizar el sistema de separacion de produccion,

abriendo la valvula de venteo.

Despresurizar las secciones de tuberias entre los separadores y la valvula de no retorno

en la linea de salida de gas de ambos separadores.

Todas las bombas pueden ser paradas local o remotamente por medio de un interruptor

manual (HS) en la simulacién Dinamica

Después del paro de las bombas, el operador procedera a cerrar las valvulas de succiéon y

descarga de las bombas. .

El paro del sistema de compresién de vapores recuperados se inicia simultineamente al
paro del separador de produccion. Solamente un tren de compresion debera pararse a la
vez. El tren de compresion podra llevarse a la velocidad minima de operacion o hasta el

paro por cualquiera de las secuencias siguientes:
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e Secuencia de reduccion de la velocidad hasta la velocidad minima.
e Secuencia de paro normal
e Secuencia de paro rapido

e Secuencia de paro rapido con venteo

La primera de las secuencias se inicia por el sistema de paro de emergencia ESD (no
simulado en el alcance de esta tesis) y solo ocurre cuando la temperatura del gas de
exportacion se eleva hasta la temperatura de disefio del sistema de tuberia de gas de

exportacion.

La segunda secuencia, paro normal, es la que sigue el equipo cuando un operador
intencionalmente detiene el equipo (p.e. para mantenimiento). Un compresor puede
detenerse via el simulador. La secuencia de paro normal es una secuencia controlada que

lentamente reduce la velocidad de la maquina previamente al paro completo.

La secuencia de paro rapido se inicia cuando cualquier sefial de disparo del paquete o del

ESD se presenta. Esta es una secuencia de paro de emergencia.

La secuencia de paro rapido con venteo, nuevamente es iniciada por una sefial especifica

de disparo o por el sistema ESD, para abrir la valvula de venteo del tren.

Las secuencias antes mencionadas son definidas durante la ingenieria de detalle por lo

que en este trabajo los siguientes lineamientos aplicaran a la secuencia de paro normal.

e El paro normal se inicia desde el simulador de control del compresor.

e Seinicia la disminucién gradual de la velocidad.

Como respuesta al recibo de una sefial de paro de la unidad, la valvula antisurge abre,

mientras que las de succion, descarga cierran

Dependiendo del tipo de paro, la valvula de venteo puede abrir. En cuyo caso, la

despresurizacion continua hasta un punto predefinido. Entonces el compresor se detiene.
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Una vez que el compresor estd completamente detenido todas las bombas se paran y se

permite que la presion del sistema regrese a las condiciones atmosféricas.

7.5.3.- Paro de Emergencia
Los elementos clave de la filosofia de paro que deben ser considerados son los

siguientes:

Los disparos de proceso normalmente solo causan cierre de las valvulas de los equipos
asociados a dicho proceso.
Los disparos de emergencia ocasionaran cierre de todas las valvulas para satisfacer los

requisitos de confiabilidad asociados con los equipos de proteccion por sobrepresion.

Las sefiales de bajo nivel en todos los recipientes iniciaran el disparo de ese sistema y

cerraran las valvulas de control y / o pararan las bombas asociadas.

Las sefiales de muy alto nivel en todos los recipientes iniciaran un disparo de emergencia
del sistema correspondiente (produccion de crudo o recuperacion de vapores). Las
sefiales de muy alta temperatura en la descarga de los enfriadores iniciaran el disparo de
proceso de ese sistema. La sefal de muy alta presion en el separador de produccion y
descarga del sistema de compresidn iniciaran un paro de emergencia. Ademas de lo
indicado anteriormente, los disparos de “equipos paquete” en los sistemas de compresion

causaran que se inicie un paro de dicho proceso.
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Capitulo 8

Conclusiones

En el presente trabajo se desarroll6 un modelo de simulacion dinamica para los
sistemas de procesamiento de hidrocarburos en un sistema flotante de produccion
almacenamiento y descarga FPSO, por sus siglas en ingles. Durante el desarrollo del
modelo de simulacion se logré6 modelar una verdadera instalacion de produccién de
crudo operando. En el caso de la simulacion dinamica a diferencia de la simulacion
estacionaria es muy importante el control del proceso. Durante el desarrollo de esta
tesis fue necesario implementar estrategias de control para los procesos llevados a
cabo en el FPSO. Es importante notar que en el caso de los separadores de
produccion, el valor al cual se maneja el nivel, es determinante en la separacion asi

como la presioén de llegada del fluido a dicho separador.

Como resultado de tener una simulacion capaz de responder en tiempo real a
variaciones en el proceso como son valores de apertura de valvulas, altura relativa de
los equipos, equipos encendidos y apagados se logré llevar la planta hacia un estado
estacionario. Este hecho abre la puerta a que los disefios puedan ser probados de una
manera lo mas realista posible en etapas previas a la ingenieria de detalle, en el caso
de este trabajo en particular se probé con un disefio de un FPSO hipotético la
factibilidad para operar bajo ese disefio y ademas bajo la estrategia de control
propuesta. Es claro que como todo disefio inicial tiene lugar a un nimero importante
de cambios futuros y de mejoras. Una parte importante del sistema disefiado es la

capacidad de cambiar en tiempo real la composicion de entrada al sistema.

En este sistema simulado, la cantidad de gas, agua y crudo puede ser variada para
observar cdmo se comportarian los equipos en el supuesto caso de un cambio en la
calidad de la mezcla de crudo que llega desde pozos o plataformas perforadoras, con
lo que se observé que el disefio garantiza una separacidn importante aun a
condiciones de entrada de gas y agua mayores que las proyectadas en la seccién de

descripcion del sistema.

El establecimiento de las bases para la filosofia de operacién se logré gracias a que la

misma facilidad de operacién del modelo permite implementarlas y ver su respuesta en
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el proceso como es el flujo inverso si la presién aguas arriba aumenta o si se presenta

el Surge en un compresor cuando la alimentacién de gas a este comienza a disminuir.

Se evallo una metodologia de sintonia de lazos para poder hacer que el sistema
implementado fuera lo mas robusto posible para soportar valores anormales en las
variables de operacién del proceso. El método empleado fue util y confiable en la
sintonia de los lazos del sistema. El equipamiento del proceso es una parte integral en
los programas de manejo de los activos y los lazos de control con frecuencia no
reciben la misma atencién. Sin la adecuada sintonia de los lazos de control para
minimizar la variabilidad, la simulacion del sistema hubiese sido muy dificil. El sistema
simulado en el simulador dinamico de procesos muestra como aun una leve
degradaciéon en el control del proceso puede resultar en el incremento en cantidad

importante de tiempo y trabajo.

Es de importancia decir que seria conveniente que la simulacion dinamica se aborde
en la licenciatura de Ingenieria Quimica, dado que ayuda a, cambiar la vision
estacionaria de los procesos, nos lleva a poder ver mas de cerca y tener al alcance de
una computadora lo que hace algun tiempo sélo se podia si se tenia la fortuna de ver
una planta operando. Muestra la importancia de comprender la variable tiempo como
un reto en el disefio de los sistemas. Ademéas de contar con un disefio eficiente,
observé que se necesita conocer la filosofia de control basica para obtener los mejores
resultados de la simulacion. Se evaluaron escenarios de arranque y paro de la planta,
con el fin de proporcionar una guia de arranque y paro de sistemas con estas

caracteristicas.

Como parte de la simulacion dinamica, es de notarse que la conexién entre los
equipos es importante, en los simuladores estacionarios es posible unir dos equipos
presurizados como es el caso de tanques separadores uno con el otro sin mayor
problema. En la simulacién dinamica es necesario que entre ellos exista un dispositivo
de flujo. Ademas de que es de importancia cuidar los valores de presion aguas arriba
para evitar un flujo reverso en nuestro sistema. En este trabajo se configuraron las
alarmas para que la persona en turno manejando la simulacién sea notificada en caso

de un nivel alto o bajo en alguno de los separadores de produccion.
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Capitulo 9

Recomendaciones para trabajo futuro

Un sistema dinamico como el presentado en este trabajo tiene un potencial de expansion
enorme. El simulador de procesos en estado Dinamico Dynsim tiene la capacidad de
conectarse con los emuladores FSIM y TRISIM que se utilizan para emular sistemas de
control y de paro por emergencia a un nivel de realismo muy alto. Ademas de que se
puede conectar con emuladores de sistemas de control de la mayoria de las marcas
comerciales como es Emerson, Honeywell, ABB etc. Una vez que el proceso esta
simulado como en este caso el FPSO, se pueden habilitar unas funciones de
interoperabilidad para configurar el simulador con los demas sistemas de control. Algo
recomendable a futuro serd implementar la estrategia de control con un emulador de un
sistema comercial como los anteriormente mencionados con el fin de observar el

comportamiento de nuestro proceso acoplado a un sistema real.

Ademas, por el lado de proceso es posible conectar la simulacion del FPSO con el
simulador de redes de flujo de fluidos conocido como OLGA de la compafia SPT de una
manera directa. Conectando la simulacion realizada en esta tesis con otro simulador
dindmico encargado de simular la parte de distribucion y extraccién del crudo en estado
dindmico, sera posible observar y registrar los datos de todo el proceso de Produccion de
Crudo, sera posible observar como un cambio en el régimen de flujo en el pozo afecta la
separacion en cubierta, asi como controlar desde cubierta la cantidad de agua inyectada a

pozos y observar su comportamiento dinamico y en tiempo real.

Paralelamente a los desarrollos futuros expuestos con anterioridad, también es posible
hacer una interfaz con Excel para escribir y leer valores desde la hoja de céalculo. Valores
de presion, temperatura, flujo etc. pueden exportarse a una hoja de céalculo para ser vistos
en tiempo real y efectuar operaciones normales con la hoja de calculo, también la
posibilidad de escribir parAmetros en la hoja de Excel y que estos valores tengan un
efecto en la simulacién por ejemplo el calculo del porcentaje de apertura deseado de la
vélvula de alimentacion a un separador del FPSO, o controlar los lazos de forma manual

desde Excel. Usando un software ampliamente conocido como una Interfaz Hombre-
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Magquina, aquellas personas que no estén familiarizadas con este simulador dindmico en

particular, puedan interactuar con el haciendo uso de una hoja de célculo.

Una parte importante a considerar en un futuro trabajo sera la incorporacion de
escenarios de simulacion, estos escenarios son secuencias programadas dentro del
simulador para representar fendmenos caracteristicos, que se pueden replicar cuantas
veces sea necesario. Para ello se cuenta con herramientas dentro del simulador para
ejecutar las 6rdenes, se podran entonces generar escenarios de secuencias de arranque

de bombas y compresores para poder analizar su impacto en el proceso.

Una recomendacion extra para trabajos futuros es la incorporacion de sistemas de
desfogue al proceso simulado, con la simulacion base establecida en este trabajo de
tesis, es posible incorporar, valvulas de relevo, discos de ruptura, cabezales de desfogue
y demas equipo para simular el desfogue del sistema en caso de un evento de alta

presion.

La idea de estas recomendaciones para trabajos futuros es crecer el sistema simulado,
para contar con un simulador de un proceso en cubierta completo, incluyendo, sus
sistema de control, la emulacién de los PLC's o0 el sistema de control distribuido, un
sistema de paro por emergencia asi como un sistema de gas y fuego. Para la parte de
proceso, implementar el sistema de desfogue, drenajes cerrados, y demas partes que

conforman un FPSO no comprendidas dentro del alcance de esta tesis de licenciatura.
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ANEXO A. Guiade uso del Simulador Dinamico

TUTORIAL 1

Flujo Inverso

Este ejemplo ilustra la configuracion de una simulacion simple para examinar el flujo

invertido a través de una valvula.

Paso 1 Inicializar Dynsim

Dar clic en Inicio Todos los Programas\SIMSCI\Dynamic Simulation Suite y seleccionar

Dynsim 4.3, o que mostrara la pantalla de registro de Dynsim

Use el password y el nombre de usuario correspondiente e inicie la aplicacion

oprimiendo el boton Login

Welcome to Dynamic Simulation Suite |z|

DIymamic Simulation Suite

SIMSCI-ESSCOR, An Invensys Company
vy, SiMEEi- 2350 0ncom

@ 2008 Invensys Systems, Inc. All rights
rezenvad. Unauthorized use, duplication
or distribution is prohibited.

() Return ta Last Session

(") Home Sessian

[ Login ” Options ” Cancel

Fig. A.1 Ventana de inicio del Simulador Dinamico.
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La interfaz grafica de usuario de Dynsim ha sido disefiada para incorporar muchos de
los elementos que se encuentran en la Interfaz Grafica de PRO/II que es el simulador
en estado estable de la misma compaifiia, y al igual que PRO/II el usuario puede seguir

una serie de pasos para configurar una simulacién. Estos pasos son los siguientes:

e Definir las unidades de medicion

e Seleccionar los componentes y sus conjuntos

e Seleccionar un método termodinamico y definir los usados por defecto
e Definir los modelos y los controles

e Conectar las unidades usando las corrientes apropiadas

e Correr la simulacion y monitorear el comportamiento dinamico del proceso

Este Primer Ejemplo demuestra como modelar el flujo inverso a través de una valvula.

Paso 2 Crear una Nueva Simulacion

En el Menu File seleccionar New Simulation. El cuadro de dialogo New Simulation

aparecera y pedira al usuario el nombre de esa nueva simulacion.

Use ReverseFlow como el nombre de la simulacién y de clic en el botén Create. La

simulacidn sera creada en el directorio por defecto:

C:\SIMSCI\DSS43\User\ReverseFlow.s4m

I** New Simulation

Simulation MName

[ Create ]| [ Cancel ]|

Fig A.2 Ventana para nombrar una nueva simulacion.

Paso 3 Definir la Unidades de Medicion (UOM)
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El icono de unidades de Medicion es el icono con el dibujo de una regla “Igm .Existe un
namero de unidades de medicion predefinidas. Sin embargo, el usuario puede definir y
personalizar una lista de UOM. Para cualquier clase el usuario puede definir unidades
de medicion o simplemente usar las unidades de medicion por defecto. Para ese

ejemplo en particular, se usara la lista S| UOM

Dar Clic en ﬁz , ¥ New Slate, lo que abrira la ventana de dialogo New UOM Slate
Escriba EngSl como el nombre del nuevo slate, seleccione Sl como la base del UOM y

de clic en OK

I New UOM Slate E3
Slate: | EngsI |
Based On: | w |
[ ok ]| | Cancel ]|

Fig A.3 Seleccion de Unidades de Medicién.

Remarque el parametro Pressure y de doble clic en kPa. Esto Abrira el cuadro Change

Unit-of-Measure para poder personalizar las unidades de medicién.

I** Change Unit-of -Measure

() Default
(%) Custom | v | w
kP psig A
akm

[ Cherg= ] | E—

R p— —

Fig. A.4 Personalizacion se las unidades de medicion.
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I** Unit-of-Measure Slates @
Slate: Erngsl v
BasedOm: | g} ST W

Owe,,, Class Uni
[] Temperature
[] Absolute "emperature
[] Temperature Difference K
Pressure kPag
Absalute Pressure kPa
Pressure Difference kPa
O] Time hr
[] Length M
[] Finelength i
[] Area iz
[] Fine Area mmz
(] Actual olme m3
[] Liguid Yolme m3
(] Vanor Yolume fiia
[] Mass kg
[] mole kg-mol
[ molar kg-mal
[] Erergy k
[] Viscosity Pa-sac
[] Thermal Sonductivicy Wk,
[] Surface Tension Mim
[] Heat Trarsfer Cogfficient bt fmz-K
[] Heat Trarsfer Coeff * Area kK
1 Frulina Decictanca 7 AN

Fig. A.5 Ventana de seleccién de los conjuntos de unidades de medicion.
Paso 4 Seleccionar los componentes y Definir los Conjuntos/Slates de Componentes

Esta seccion es para definir los componentes usados en la simulaciéon. En Dynsim
tipicamente se desea incrementar la velocidad de cémputo lo mas posible. El usuario

tiene permitido definir varios conjuntos de componentes.

Dar clic en el botén @ en la barra de herramientas. Nétese que tanto componentes
como termodinamica se definen en esta ventana. La primera pestafia se titula Library
y permite al usuario afiadir cualquiera de los componentes puros desde las diferentes
librerias.

El usuario puede introducir un componente, escribiendo el nombre completo, el alias o
la formula quimica en la celda Add Library Component y dando clic en el botén Add.

Seleccionar Ethylene, Ethane, Propene, e IsoButene
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@ Components and Thermodynamics @

Selected Components

[@ Library l Pelro] EutSel] g Assay] R Elend] Properly] Clate ] Melhod] LocaIThermo] Lacal Flash] Diagram] Defaul 4] ¥

[E] ETHYLENE

[B] ETHANE

(2] PROPANE 7 Component Full Name = 5IMSCI Name < Formula ~

&) IBUTANE TSOEUTANE TEUTANE TIHT0
ISGBUTENE IBUTEMNE C4HE
ISOPEMTAME IPENTANE CEH12
ISOPROPANOL IPROPHOL C3HeD
METHANE METHANE CH4
METHANOL METHANOL CH40
METHYL tet-BUTYL ETHER MTBE CEH120
METHYL DIETHANOLAMINE MDEA CEH13MO2
METHYL MERCAPTAN CH45 CH45
METHYL tert-PENTYL ETHER TAME CEH140
METHYLCYCLOHERANE MCH C7H14
2METHYLPENTAMNE 2MP CEH14
FIMETHYLPENTAMNE P CEH14
2METHYL-2-PROPANDL TRUTANOL CAH100
MONOETHAMOLAMIME ME& C2HMOD
NAPHTHALENE NAPHTHLM C10H8
NEQPENTANE 22PR ChH1Z2 v

Reload component data | Componen: Family Filker
| Mast Cammanly Used j |
Manage component data |
Avaﬂalﬂe E anks Eank GEalCh Drder

Add Libraty Component 1B Dynsim_4.2PROCESS 1B Dynsim_4.35IM501

B Dynaim_4.3:5IM5C) B Dynsim_4.2:PROCISS

oK | Cancel | Save || Help

Fig. A.6 Ventana de seleccion de componentes.

El siguiente paso es definir los conjuntos de componentes

Oprima la pestafia Slate y escriba PROCESS como nombre para un Slate nuevo.
Arrastre y suelte los componentes Ethane, Ethylene, Propene y isobutene desde la
lista Selected Components hasta la lista Components in Slate Ver Fig. A.6. Los
usuarios pueden definir tantos slates como deseen. El componente primero debe estar
definido en la lista Selected Components antes de que pueda ser afladido a un slate
dado
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@ Components and Thermodynamics

Selected Components
[E] ETHYLENE
21 ETHANE
(5] PROPANE
(21 IBUTANE

] F‘elrol EutSetl L~ Assay] ha Elend] Property  Slate IMethod} Loca\ThermD] Local F\ashl D\aglam] Defau\l] File ] i

Compaonent Slate Mame

Components |n Slate

~| (8] ETHYLENE
[5) ETHANE
[E] PROPANE
3 IBUTANE
Mew Component Slate

Component Counts

Current Slate
Library

Fetro
Agzay/Blend
Total

‘Al Slate
Library

Petra
Aszay/Blend
Tatal

oo

oo

(%)

Cancel | Save | Help

Fig. A.7 Ventana de definicién del Slate de Componentes.

Low |
=]

Paso 5 Definir un método termodinamico.

El siguiente paso es especificar el método termodinamico

Dar clic en la pestafia Method. En la celda New Method Slate, introduzca SRK y

presione Add.

Expanda el arbol Thermodynamic Data, seleccione la ecuacion de estado Soave-

Redlich-Kwong para los calculos de Equilibrio, entalpia, entropia y densidad dando

clic derecho con el ratdbn ver Fig. A.8. Para esta simulacibn en particular, los

componentes enlistados son hidrocarburos ligeros y por lo tanto una ecuacién de

estado como SRK o PR es apropiada.
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! @ Components and Thermodynamics

Selected Components
[S) ETHYLENE
5 ETHANE
[5) PROPANE
[E) IBUTANE

Petro} CulSet} L~ Assaﬂ R B\end] Propallﬂ Slate  Method ]Laca\Thalmo] Local Flash] Diagram} Default] Filg ] 1

tethod Slate Name
SRE =

Check data sufficiency
Manage binary data

New Method Slate

—

=I- Thermodynamic D ata
—I- Equilibrium [Soave-Redich-Kwong|
“Wapor (Soave-Redich-Rwong]
Liquid 1 [Soave-Redich-Kwong)
Liquid 2 [Soave-Redich-Kwong)
+|- Enthalpy [Soave-Redich-Kwaong)
+-Entropy [Soave-Redlich-Kwong)
+|- Density [Soave-Redlich-Kwong)
=I- Transport Data
—I Dynamic ¥iscosity [Library)
“Wapor [Library]
Liquid 1 [Library)
Liguid 2 [Libram]
+- Thermal Conductivity [Librar)
Surface Tension [Library]
=I- Inspection Property Data
+| Content Properties
+|- Point Properties

x]

Lo |
.

Cancel | Save | Help

Fig. A.8 Ventana de seleccion del método termodinamico.

Dar clic en la pestafia Default. En el panel de Default Selections, seleccione

PROCESS en la celda Component Slate y SRK para la celda Method Slate.

Dar clic en OK para guardar y cerrar la ventana de Componentes y Termodinamica

Todos los modelos subsecuentes localizados en las hojas de simulacién usaran estos

métodos y componentes por defecto
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@ Components and Thermodynamics g|
Selected Components
) ETHYLENE F'etro] Cut Set] L& Assay] had Blend] Propertyl Slate ] Method] LDcaIThermD] Laocal F\ash] Diagram Default l File ] A LS
[8] ETHANE
[S) PROPANE Pseudocomponent Characterization Option |SIMSCI ﬂ
[E] IBUTAME
Azzay Characterization Options -
Fitting Procedure |Cubic Spline ﬂ I
Distillation Curve Interconversions |AF'I 1334 ﬂ

Gravity Curve Generation Method |E0nstant Wiatzon K from TBP Curve j

Distillation Boundaries

Initial Point Percent
Final Paint Percent

Default Objects
Component Slate |PROCESS hd

Method Slate  |E5E

1

Calculation of MBP for Cuts |Liquid Wolume bverage j

Standard Conditions
|BD.D F and 1.0 atrmosphers j

—
—

oK | Cancel | Save |

Help |

L s o

Fig. A.9 Ventana de configuracién de la simulacién.

Paso 6 Colocar los Modelos

Para comenzar a construir la hoja de simulacién, el usuario necesita seleccionar los

modelos y controles apropiados.

Seleccionar la paleta de iconos de la barra de herramientas ver Fig A.10. Esta

paleta aparece en la barra de herramientas principal y también puede accesarse

dando clic en el menu View. Esto trae al diagrama la ventana flotante de la paleta de

iconos. Los usuarios pueden ahora seleccionar, corrientes, modelos, controles y

colocarlos en la hoja de simulacion.
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I DYNSIM - User: simscl  Environmi

Topik Run Tank  Opin Window  Help

SRE X< 2 [FEE e iy e e EE

SHUIT DOWN 11| Current 1¢: Es mh BE B active Mafunctions M @
Simulation Time:  0:00:00.00 o
= Current Backkrack: Fi
Speed: % of Real Time Oldest Backtrack: g|ILP
Backirack Replay: Disabled Eli—
| BT S
MAHE F51, ReverseFlow =
5-SIM RevarssFlow sll=
S ES el CRowt, oot g}l A W B G GG, O Dkfore v 3
SRCH - SOURCE = LG
[ W1 - VALVE A
E4) SNK1 - STNK £
=P 51- STREAM g =
B 52 - STREAM 8
2
= F
=
a —
S 7
SRCA g
EX :
o]
==
5
£
=1
5
g|t=
B
| -
Bli=
8
< ==
I 3
B8 Message Monitor
= L
INFO: ReverseFlow is created,
Man Jun D9 17:03:48 2008 SIMTIVE = 0:00:00,00 —
AN Security Seat was granted For Dynsim . :
Mon Jun 09 17:0348 2008 SIMTIME = 0:00:00.00 —
INFO: Dynisim has been registered as edt engine. 1<
Instances | Types || Manior —
fommand: | | sslection dearsd

Fig. A.10 Imagen de la Interfaz Grafica del Simulador.

Desde la Paleta de Iconos, de clic y seleccione un Source, mueva el Mouse a la hoja

de simulacion y oprima de Nuevo clic para colocar el modelo en la simulacién. Ahora

de doble clic en el icono o de clic derecho y seleccione Data Entry. Esto abrira la

ventana de entrada de datos desde la cual el usuario puede configurar el source
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%% SRC1. ReverseFlow

v~ Basic | w Thermo | Motes

EBoundary Conditions

Flash specification: |Pressure—Temperature A |
Pressure: | 580, | [FPag]
Temperature: | 395, | El

Unnormalized Composition

Composition basis:
Components kg-rmol
THYLEME 2,
ETHANE 3.
FROPAME 4,
IBUTAME i o
Tokal 11. I

Mote: Dynsim will normalize the composition

|4

[ (o] 4 ]l [ Apply ]l [ Cancel ]| [ Help ]l

Fig. A.11 Entrada de datos a la fuente del simulador.

Introduzca los siguiente datos: Elevation: 6.096 m, Pressure: 3.55x10° kPag, y
Temperature : 395 K, ver Fig A.10

Introduzca los datos de los componentes: Ethane: 2 kg-mol, Ethylene: 3 kg-mol,
Propene: 4 kg-mol, e iButene: 2 kg-mol. Nétese que se esta introduciendo una
composicion molar la cual sera normalizada a 1.

De clic en la pestafia Thermo y note que el método termodindmico es SRK y que el
slate de componentes es Process

Clic OK.
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I¥" SRC1, ReverseFlow

I -~
w- EBasic | »" Thermo | potes i
Thermo Options
Zomponent slakte:
Method slake: |SRK s |
Local thermo options: | DEFAULT |
Local flash options: IDEFF\LILT s |
Phase Opkions=s
Internal phases: |‘-.-'apor Liquid o |
External phases: |Cne Mixed Phase |
-
£ | >
[ (=] 4 ]l [ Apply ]l [ Zancel ]l [ Help ]l

Fig. A.12 Entrada de datos termodindmicos al simulador.

Introduzca la siguiente informacion para el modelo de la valvula

IF Xv1, ReverseFlow

w" Basic | wr Trim | v~ Actuator | w Sizing | w~ External Inputs | w Thermo | Motes

Flowy Calculation

Valve Cv: | 100, |
Reverse Flow Factor: I 1.| Fraction

[] Calculate compressible gas Flow {critical):

Fraction

[] Calculate outlet properties

Mote: Check calculate outlet properties to calculate downstream temperature or bo calculate
the Feed density For the downstrean Flaw device.

[ (o4 ]| |[ Apply ]| [ Cancel ]| [ Help ]|

Fig. A.13 Entrada de datos de la valvula al simulador.
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Para el modelo Sink, la presion es de 200 kPag.

|I** SHK1, ReverseFlow

w~ Basic | pMokes
EBoundary Conditions

Pressure:

Pressure Mode Eleyvation

Relative elevation:

Sink with a Source model,

Warning: A Sink model cannot effectively model reverse
flove, Either prewent reverse Flowe to the sink by setting one
of the flow device KIR parameters ta zero, or replace the

[ o

K

]l [ Apply ]l [ Cancel ]l [ Help ]l

Fig. A.14 Configuracion de las condiciones de frontera del simulador.

Paso 7 Conectar las Unidades Usando las Corrientes Correctas

El siguiente paso para construir la simulacion es conectar el modelo usando las

Corrientes apropiadas. En este caso usaremos solo corrientes de proceso (process

streams) Sin embargo existen otros tipos de corrientes disponibles en Dynsim. Estas

incluyen:

Tipo de Corriente

Descripcion

Corriente

Proceso

de

Usada para conectar modelos de la libreria base
de equipos. Representa corrientes

composicionales.

94



>

ANEXO A

Guia del uso del simulador dinamico

>

Corriente Térmica

Usada para conectar intercambiadores a
modelos que pueden tener una carga térmica
asociada, por ejemplo una columna de

destilacion y separadores etc.

Corriente Mecanica

Usada para conectar motores a modelos, por

ejemplo un compresor o una bomba.

Corriente Eléctrica

Usada para conectar modelos eléctricos a

equipos de proceso.

Conectores

Usados para vincular una variable de proceso
con la entrada de un controlador y para vincular
la salida del controlador con el elemento final de

control. Por ejemplo una vélvula.

Nétese que las entradas y salidas validas para un modelo estan resaltadas en

ello solo se aprecia en pantalla.

verde,

Fig. A.15 Diagrama como se observa en el simulador dindmico.
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Paso 8 Iniciar y Monitorear el Comportamiento Dinamico

Una vez que la simulacion esta completamente especificada el usuario puede oprimir

el boton '™ para empezar la simulacion. Esto causa que Dynsim inicie la simulacion

en un estado pausado. Para correr la simulacion, se debe oprimir el boton 1#

I¥ DYNSIM - User: simsci  Environment: Engineer
File Edit Wiew Input Run Tools Cptions Draw ‘Window Help

i RE X/ > (1) (PO ¢
FROZEN 1 [>] Currert 1

Sirnulation Time: 0:00:00.00

- Current Backtrack: 0
Speed: n % of Real Time Oldest Backtrack: 0

Backtrack Replay: Disabled

11| | Active Malfunctions

Fig. A.16 Barra de herramientas, y barra de operacion de la simulacion.

Con la simulacion corriendo el usuario puede comenzar a examinar el comportamiento

dindmico del sistema.

Seleccionar Flow Rate Indicator desde References library en la pestafia Types para

monitoreas el flujo a través de la valvula.

I¥" DYMNSIM - User: simsci En

Fil= Edit W%iew Input Run  Taool
EIEEE
FROZERN (TN
Simulakion Tinne: 0:00:00, 00

Speed: % of Real Time

bject Reference
F S Flowsheet
anneckars

inks

Base Equipment

+--Process Equipment
[H-Lkilities

Fig. A.17 Seleccién del Indicador de Flujo.

Cologue el indicador en la hoja de simulacion justo debajo de la valvula.

96



> ANEXO A
Guia del uso del simulador dinamico
>

Cuando se solicite el nombre, solo introduzca el nhombre de la corriente que se
necesita rastrear, en este caso es la corriente S2. Una flecha verde denota un flujo
positivo en la direccion especificada por la corriente. Una flecha roja denota un flujo

reverso.

SIMSPD 100.344%

/1 POS 0.500fraction
3/1.0P 0.500fraction
51 -+ 5z
=1 P =2
-SRC1
SRS SNKTPB  200.0kPag
SRC1PB  3560.000kPag
|
||||||||IIHIIII|IIII|

0 25 50 5100

Fig. A.18 Muestra como debe de verse el lienzo de simulacion.

Dar doble clic en el icono de la valvula. El cuadro de operacién de la valvula emergera.
Este permitira al usuario ajustar la posicion de la vélvula usando un deslizador.
Cologue la posicion de la valvula en 100% de apertura. Note que el indicador de flujo
muestra una direccion de flujo positiva en la direccion del flujo especificado por el

usuario (flecha verde)

I Operate ¥alve x|

N
Cotmmand:
| LI I A | | I I I | | LI I A | | LI I I
] 25 a0 75 100
Position: |
| LI I I | | I T I | | LI I I | | LI I I | |
] 25 a0 75 100

_ox |

Fig. A.19 Ventana de operacion de la valvula en el simulador dinamico.

El usuario puede ser capaz de modificar las condiciones a la frontera del Sink (por
ejemplo la presion) sin tener que editar el pardmetro en la ventana de entrada de
datos. El Sink es el dispositivo grafico dentro de Dynsim que permite introducir al

simulador las condiciones en limites de bateria. Dynsim permite colocar un deslizador
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en la hoja de simulacién y vincularlo a los pardmetros de la simulacion tal como la

presion en el Sink. De esta manera podemos facilmente modificar la presion en el sink

y ver como afecta el flujo a través de la valvula.

Seleccione Slider desde la libreria Widgets en la pestafia Types y coléquelo en la hoja

de simulacion.

Clic derecho con el Mouse y seleccion Draw Attributes. En el campo Point Name

seleccione SNK1.PB, el cual es el nombre del Sink seguido por el parametro que se

desea controlar.

Las rangos maximos y minimos para el deslizador son de 5000 y 500 kPa

respectivamente, y la orientacién vertical, coloque la altura y el ancho del deslizador en

300 y 100 respectivamente.

Altura del
deslizador

|

[ —5000
= 4500
~ 4000
= 3500
3000
;zsnn
z—znnn
= 1500

=1000

;—snn
\ -

Ancho del
deslizador

I Draw At

Wicth:  [100

I Hide

Point Mame:
Unitz-of-Measure:
hirirnLirm:

hdaceimuam:

Wajor Tick Spacing:

Minor Tick Spacing:

Height: |3IIIIZI

fovcion |
oo
fooo

IV “ertical Oriertstion

(0].4 |

AR |

Cancel |

x|

Fig. A.19 Muestra la configuracién del dispositivo gréafico deslizador dentro del simulador.
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Antes de poder variar este parametro (presién en el sink) remotamente, el usuario
debe primero cambiar su designacion de STATIC a DYNAMIC

Seleccione el Sink, de clic derecho y seleccione & Edit. Esto traera la interfaz del
editor visor de objetos (OEV), el cual permite al usuario editar cualquier variable
asociada con este modelo

Seleccione DYNAMIC en la seccién Boundary Pressure y presione OK. Ver Fig. A.20

=10l =
OH | Apply | -:mcﬂl Codbge A0 Ve |Shuw|:=ﬁc-um IEuim - |
Pasoreaiars Ims:wl
Foorey Lavpoids (ot o o Lol E'l -
Hase A .Lll:l-vl Desowiphion: .Prltl-us-:_ .l:\sd:esadm-Emaﬁm COnsveans
Hasic
v E 0 " Elevatan ETATIC Falze
Houndary Corditions
nFﬂ IES Pa B rurdany pressane
Tapaloiy
- |OFEEDETREMM [1 L Fagd straams
) creecaTREMY): Faad straams
1] | ]

Fig. A.20 Ventana de edicién de parametros.

Presione el botdn LF para poder utilizar el deslizador

Oprima 1™ para empezar a correr la simulacion

Varie la presion en el Sink, moviendo el deslizador.

Para rastrear un valor de presion en un tiempo en particular, el usuario puede
seleccionar un Point desde la libreria References en la pestafia Types. Colocando el
punto en la hoja de simulacion cerca del Sink, se le pide al usuario un nombre. De

nueva cuenta introduzca SNK1.PB y la presion en el Sink aparecera con letras azules

Paso 9 Inducir el Flujo Inverso en el Modelo

Comience poco a poco a incrementar la presién en el SNK1 ajustando la posicion del
puntero en el deslizador vertical. A mayores presiones en el sink, menor flujo a través
de la valvula. Eventualmente se alcanza un punto donde la presién en el Sink ocasiona

flujo inverso.
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FlowRate :_EDDD
SIMSPD % >4
i /1 POS 0.500fraction S
¥/1.0P 0.500fraction 5
= 3500
51 G 52 =
-}{\M z
o -SNK1 :—QEDD
5?323-0 aihr SMK1PB  200.0kPag =
SRC1PE  3550.000kPag ~2000
||J|| 1500
0 % & 75 100 E
=1000
500
- =g

Fig. A.21 Muestra como debe de verse el lienzo de simulacion.

Seleccione Types\Primitives\Rectangle. Dibuje un rectangulo alrededor del deslizador,

de clic derecho seleccione Draw Attributes y escoja un color. El usuario también

puede seleccionar los colores de relleno y colores de las lineas para personalizar los

colores. Cuando se termine de escoger el color solo dar clic en OK

Para mover estos objetos, seleccione el objeto primero, coloque el puntero del Mouse

en el borde del objeto seleccionado, mantenga presionado el botén izquierdo del

Mouse y mueva el objeto.

5000
:
SIMSFD % =
ar.2e3 XW1POS  p.s00faction .
HLOP 0.&800fraction B
= 3500
51 T 52 Z
E - bf\: - .
-xv1 z
i -SNK1 :_2500
5T3E§-U ofhr SMKI1.PE  200.0kPag =
SRC1PE  3850.000kPag x|f
v z
1] 25 b
zl
) RO OO O Recent:
width: |111 Height: |321 | T
1 0 T T
; IS 5 5 A
[ Hide e
Fill Color: I A
tine Color: | -1
Line Thickness: |2 A
Line Style: ISDIid hd
(a]4 | Aol | Cancel | it
O -
D Sample Text Sample Text
oK I Cancel Reset

Fig. A.22 Herramientas de edicién de color en Dynsim.
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Seleccione Stop para detener la simulacion.
Seleccione File\Save para guardar la simulacion
Seleccione File\Close para cerrar la simulacion o File\Exit para cerrar Dynsim. Es

importante que guarde el archivo antes de salir de Dynsim.

Como resultados de este ejercicio es el poder observar el fenébmeno dinamico de flujo
reverso a través de un dispositivo de flujo como lo es una valvula de corte.
Observamos que al aumentar la presion aguas abajo de la valvula por encima del valor
de la presion aguas arriba de la misma observamos el fenémeno de flujo inverso esto
debido a la naturaleza dinamica del simulador, fenbmenos de este tipo no se aprecian

en simuladores en estado estacionario.

En la Fig. A.23 se observa los resultados de la simulacion en estado estable, al tener
abierta la valvula a un 50 % la cantidad de flujo no varia con respecto al tiempo. Es

decir estamos en estado estable.

Caso 1: Estado Estable

1300

1280

1za0T

12401

12207

lzont

52,0 {m3fhr}

1180

11607

11407

1z07

1100

-0:05:00 -0:04:00 -0003:00 -0:02:00 -0:01:00 0:00:00 0:01:00 0:02:00 0:03:00 0:04:00

52.Q

Fig. A.23 Simulacion de la valvula en estado estable.

En el caso de efectuar algin cambio en la simulacion como abrir mas la valvula o
aumentar la presion aguas abajo evidentemente habra un cambio en el flujo respecto

del tiempo este fendbmeno se observa en las figuras A.23 y A.24 donde en la Fig. A.23
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se observa el incremento de flujo al abrir la valvula y su respuesta respecto del tiempo.
Para el caso de la Fig. A.24 se observa el fendbmeno de flujo Inverso en la grafica

mostrada.

Caso 2: Estado Dindmico

3000
ZE00T
2600
2400
2200
2000

2.0 dm3/hr}t

1&00
16001+

1400

1200

000 i F i f f + ¢ + f
-0i0t00 o000 0:01:00 O:02:00 00300 00400 0:05:00 i0&:00 00700 0:08:00

52.Q

Fig. A.23 Simulacién de la valvula en estado dinamico al aumentar el porcentaje de apertura.

2400

1800 7+

1200 1+

a00

6001+

2.0 {m3/hr}

-1200
-1800
-2400

-3000 -

L g : i g : g : : g
00000 00100  0:02:00 0:03:00 O:0400 0:05:00 Ou06:00 0:07:00 0:08:00 0:0%:00

52,0

Fig. A.24 Simulacion de la valvula en estado dindmico se observa el flujo Inverso.
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TUTORIAL 2

Control de Nivel en un Recipiente

Este ejercicio ilustra como se puede configurar una simulaciéon con un esquema de
control basico. Al final de esta seccion, la hoja de simulacién debe lucir similar a la
imagen de la figura A.25, con un Source alimentando al tanque flash. El nivel del

tanque es controlado abriendo o cerrando una valvula en la corriente de salida del

liquido.
simspd 100.0%
0.0
[Z5|DEPRESSURING B
298.0K
53
0.0kg/sec
-
stelflashyf  0.000fraction 000

0.0kaisec
-

LC1
E J _-’L _______ fy-_®
1.0fraction ST

1.00

.'OF'
D& ﬁ

0.0kd/sec L1
-

Fig. A.25 Esquema de control basico.

Paso 1 Inicializar Dynsim

Dar clic en Inicio Todos losPrograms\SIMSCI\Dynamic Simulation Suite y seleccionar
Dynsim 4.3, lo que mostrard la pantalla de registro de Dynsim

Dar clic en File\Open y seleccionar la simulacién previa ReverseFlow.s4m. Luego dar

clic en File\Save As ..., y guardarla como LevelControl.

Paso 2 Definir la Simulacién
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Dar Clic en "Igm , para asegurarse de seleccionar EngSl la cual se creo en el Tutorial 1

y dar clic en OK

Dar Clic en @ para abrir la ventana de componentes y termodinamica, agregar los

componentes Methane, Propane, y n-Butane

Dar Clic en la pestafia Method para asegurarse que se este utilizando el método

termodindmico SRK

B Components and Thermodynamics @‘

Selected Components

1 METHANE = lerary] 5] F'etm] CutSet] L= Assay] ha Blendl Property  Slate ]Methud} LocaITharmD] Local Flash] Dlagram] Defaul 4| *

% Em::EENE Component $late Hame Companents In Slate Companent Counts

18] PROFENE AT URALGAS ~| [E] METHANE Cutment Slate

[5] PROPANE [E] ETHANE Lbrary 4

18] 1BUTENE [E] PROPANE Fetiw 0O

18] BUTAME [E] BUTANE Assay/Blend O
4

Tatal

‘Al Slate
Library

Petra
Assay/Blend
Tatal

~ oo~

Mews Campanent Slate

oK Cancel | Save Help

Fig. A.25 Seleccion de Componentes.

De clic en la pestafia Default; para cambiar el slate de componentes de Process a

NaturalGas. Mantenga el método termodinamico en SRK
Paso 3 Cambie la hoja de simulacion
Seleccione la tecIaDRy dibuje una caja alrededor del rectangulo. De clic derecho y

seleccione la opcion & Delete del menu. Repita este procedimiento para borrar el

Deslizador también.

104



> ANEXO A
Guia del uso del simulador dinamico

u | u
—5000
Draw Attributes... —4500
y Edit —4000
g Wigw —3500
Wiews In Flowsheet —3000

é{] cut 1 —2500 W
Copy ~=0on
Delete =0
Maove To Fronk ~1oon

Move Ta Back -r_SDD
=0

Mivve: Forward
1 u u
IMowve Backward

De clic en la corriente S2 para resaltarla, luego coloque el puntero del Mouse en el
cuadro negro que cubre la conexion entre la corriente S2 y el SINK1, entonces
aparecerd el letrero Disconnect. De clic en el cuadro negro y araste la corriente lejos
del SINK1, desconéctela del SINK1.

Mueva el SNK1 a la esquina superior derecha de la hoja de simulacion.

SMNE1.PB -999 QUMNEMOWT

-999.000UMEMNOW
-

Fig. A.26 Modificacion del archivo del tutorial 1.

Paso 4 Coloque los modelos de los equipos

Coloque los siguientes equipos en la hoja de simulacion.

Unidad Nombre Atributos

Configuration = Vertical, Diameter = 1.5 m, Length = 3
Drum V1 m, Thickness = 12.7 mm

Inlet port height = 0.1 m

105



> ANEXO A
Guia del uso del simulador dinamico
>

Source Initialization Object = SRC1

Valve PV1 Cv =75, Time to Open & Close =5 sec
Valve LV1 Cv =50, Time to Open & Close =5 sec
Sink SNK2 Pressure = 100 kPag

Conecte los modelos usando Corrientes de proceso como muestra la figura:

SMK1.PE  100.000kPag

SRC1PB 3550.000kPag 0.000kg/hr
-

ol

SHKZ

Fig. A.27 Disposicion grafica de los equipos en el simulador.
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Paso 5 Configure los Equipos

Clic Derecho en la fuente SRC1 y seleccione Data Entry@. . Esto traerd la ventana de
entrada de datos DEW. En la pestafia Thermo y cambie el Component Slate de
Process a NaturalGas. Ahora en la pestafia Basic introduzca los siguientes datos y

oprima OK para guardar los cambios.

Propiedades de R
SRC1 Especificaciones
Pressure 8,000 kPag
Temperature 300 K
Composition kg-mol

Methane 1.0

Ethane 0.5

Propane 0.3

n-Butane 0.1

Abrir el DEW para el SINK1 para establecer la presion a 100 kpag y oprima OK.

A continuacion de clic en la valvula XV1. Seleccione NaturalGas como Component
Slate en la pestafia Thermo. En la pestafia Actuator introduzca 5 segundos para el
tiempo tanto de apertura como de cierre de la valvula. En la pestafia Basic, habilite la
opcion Calculate Outlet Properties.

Seleccione el recipiente V1 e introduzca lo siguiente:
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I ¥1, LevelControl
v~ Initialization v External Inputs v~ Thermo Motes | A
als v~ Solukion Options w" Boundary Conditions
v~ Heat Transfer v" Reactions v Feeds v* Products
Geomekry
Diameter: 1.5 | [m]
Length: 30| [m)
Thickness: 0.0005 | [m)
Mumber of heads: 2
Head ratio: il
Pressure Mode Elevation
Relative elevation: ’70 [m]
Moke: Use the drum configuration dialog to change the
orientation.
[ o4 ]| [ Apply ]| [ Cancel ]| [ Help ]|

—b

Fig. A.28 Ventana de Introduccion de datos del tanque flash.

Dar clic en la pestafia Thermo ; y asegurese de seleccionar SRK como method slate y
NaturalGas como component slate. En la pestafia Feeds, especifique que S2 es la
corriente de entrada con los parametros Port Height de 0.01 m y Port Diameter de 0.1
m. Finalmente en la pestafia de Inicializacion, ponga SRC1 como objeto de
inicializacion.

De clic a la valvula PV1 e introduzca los siguientes detalles:

Parametros de la Valvula PV1 P/élvula

Valve Coefficient 75 Cv
Calculate Critical Flow Check
Critical flow Coefficient XT 0.7

Time to Open Valve 5 sec

Time to Close Valve 5 sec
Thermo Method SRK
Component Slate NaturalGas

A continuacion coloque el SINK2 con la presién a 100 kpag

Finalmente introduzca los siguientes detalles para la valvula LV1
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Parametros de la Valvula LV1 P/élvula

Valve Coefficient 50 Cv
Time to Open Valve 5 sec

Time to Close Valve 5 sec
Thermo Method Slate SRK
Component Slate NaturalGas

Paso 6 Colocar el modelo del controlador
En este paso, se afiadira un controlador de nivel al recipiente.
De clic en la pestafia Types y en la libreria Controls seleccione un controlador PID.

Coléguelo en la hoja de simulacion; en la ventana New Name, némbrelo como LC1 y

de clic en OK.

Enter Marme: LC1|

[ 0K, ]| | Cancel ]|

Fig. A.29 Ventana de Introduccion de nombre del controlador del tanque.
Después de oprimir el boton OK, emergera la ventana Configure PID LC1. Seleccione

Level. El usuario vera ahora el icono del controlador en la hoja de simulacién, ver Fig A
29.
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I Configure PID LC1 X]
FID Type
(%) Other

{3 Temperature

() Temperature difference
() Pressure

() Pressure difference

() TraySump Level Far Tower/Column
() Lewel

() Mole Rate

() Mass Rate

() Yaolume Fate

() Fraction

() Mole Fraction

) Speed

{3 vapor Wolume Rate

[ K ]| [Cancel ]| [ Help ]|

Fig. A.29 Ventana de Introduccién de nombre del controlador del tanque.

Paso 7 Configurar los Conectores
Especifique la variable de proceso del controlador (variable medida) y la variable de
salida (variable manipulada), en este caso la variable medida es el nivel de liquido en

el recipiente. Y la variable manipulada es la posicion de la valvula.

Para hacer la asociacion de variables, vaya a la pestafia Types y seleccione la libreria
Connectors De clic en Default Connector. Ahora de clic en el recipiente V1 y arrastre
la corriente del conector al controlador LC1. Dynsim sera capaz de autométicamente

sugerir qué parametros seran necesarios en el lazo.

Dynsim mostrara la ventana Parameter Assignment donde el usuario puede

explicitamente definir las conexiones. Por lo tanto del lado PID seleccione Inputs y
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resalte Process Variable. En el lado del recipiente, de clic en Calculated Values vy

seleccione Level of liquid phase.

I** Parameter Assignment

Configuring LC1 Py |= | Wil |
Parameter Filker: | Al w
PIOJLCL - Lt | [E-Caloulated Yalues ~
[#-Auto, Manual and Owertide Control ={ IR * '_ - Level of liquid phase| -
#-Configuration and Turing 0 L # L2 - Level of liquid 2 phase
EI'"IHDUtS. BouT-ououthias M # L2FRALC - Fractional level of liquid
""" . B_F"-.-' F‘- HLpu Iésl:ul v o # LFRAC - Fractional level of liquid p
""" S rlzu:es.s va.rla = hias o @ LFYWOL - Fractional wolume of tokal
...... & E_SP - Set point bias e & MM - Metal mase B
...... # _PY - Process variable gain ~. ® MT - Total haldup
...... #® [_SP - Set point gain i ® P - Pressure
...... i - i
S B LS ) Sy e # POFF - Simulbaneous solver pressy
...... ® PYHIALARM - Process Wariable higl B S A T
""" L SRR T 2 Sl <o @ (FL - Heat loss Fluid bo metal in co
...... ™ - i
RSP -Remote setpoint 1 @ # OFY - Heat loss Fluid to metal in co
...... & SLAVECOMTROLLER - Slave contre w ® QL - Heat loss metal to ambient
""" # 5P - 3Set paint b el O] - Hazk lnes Fearn makal in canb:
£ | b3 < | >
—

Fig. A.30 Ventana de Asignacion de Parametros del controlador.

A continuacién el usuario necesita vincular el controlador con el elemento final de

control, la valvula LV1 usando el Default Connector.
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Fig. A.31 Simulacién con el lazo de control de nivel.

Paso 8 Configurar el Modelo del Controlador

Clic derecho en el controlador LC1 y Seleccione Data Entry.

Especifique la accion del controlador en Direct (PV-SP) Proporcione los parametros
High limit on input igual 3.0 m y Low limit on input igual 0.0 m. Nétese que en la
pestafia connections el valor V1.L esta como variable de proceso. En el campo Set
Point, deje el parametro de referencia igual a cero. Cuando el usuario termine de

introducir los datos de clic en OK.

En la Figura A.31 se muestra la ventana de entrada de datos del controlador, en la
seccion Instrument Range se introdujeron los valores 2.9 y 0.1 estos son los valores
del rango del instrumento, es solo dentro de este rango de valores en donde el

controlador va a operar.
En la Figura A.32 se observa la ventana de entrada de datos del controlador en su

pestafia connections, los valores que se muestran son los valores asignados por

defecto en el simulador a un controlador de nivel.
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I LC1), LEVELCONTROL

v Basic | w Tuning | w Conneckions || w~ Algorithms | Motes

Instrurment Range

Input high limit: | 2.9 |
Input low limit: | 0.1 |
Controller Action
Controller action: |Direct (PY-SP) w

Mote : Use PY-3P when the controller output should increase with
increasing PY, such as level or pressure controllers where the
outlet Flaw is controlled, Use SP-PY when output should decrease
with increasing PY such as a flow controller or a level or pressure
controller where the inlet Flow is controlled,

[ Ok ]| [ Apply ] [ Cancel ]‘ [ Help ]|

Fig. A.31 Configuracion del controlador del tanque flash.

I LC1, LEVELCONTROL

e ~
w= Basic | w~ Tuning | %" Conneckions | w~ Algorithrms || MNotes i
Process Wariable
Process wariable parameter reference: | wil.L | ’
Process wariable gain: | 1.
Process wariable bias: | o.|
Sek Poink
Set poink parameter reference: | o. |
Remokte set poink parameter reference: | |
Set point gain: | 1.|
Set point bias: | 0. [ml
Mote : Parameter walues For Set Point can be entered using the PID
panel. Only parameter reference should be used For Reroke sk poink
assignmenk.
CakEpuk
-
£ | >

[ Ok, ]l [ Apply | [ Cancel ]l [ Help ]l

Fig. A.32 Configuracion de los pardmetros de sintonia del controlador del tanque flash.
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Paso 9 Cargar la simulacién y especificar el set point

Oprimir el boton '™ para empezar la simulacion.
De doble clic en el controlador de nivel. La ventana de control aparece, dentro de la
cual el usuario puede escoger entre un control manual y automatico

Especifique el Set Point (m) a 1 m . De clic en OK para cerrar la ventana

Operate PID E|
LC1 Sekpaint (m:
1 ﬂ
‘ MAMNUAL ” AUTO ‘ hd
Setpoint Increment:
Manual Oubpuk: =

-

Process Yariable (m):
0.990315856

0.0 0.5 1.0

‘ DL OVERRIDE ‘ Manual Qukput (Frackion):

Output:

Manual Duktput Increment:

0.0 0.5 1.0 :‘

Fig. A.33 Ventana de operacion del controlador en la simulacion.

Paso 10 Crear puntos de Referencia

De clic en la pestafia Types y seleccione la libreria References. Coloque indicadores
de flujo bajo las Corrientes S3 y S5. La corriente S1 ya debe tener uno.

De clic en la pestafia y extienda el arbol de objetos hasta XV1\External Inputs y
seleccione OP — Open Command, luego arrastrelo hasta la hoja de simulacion.
Entonces, un punto que muestra el por ciento de apertura de la valvula ha sido creado.
Este muestra la posicion de la valvula como fraccion. 1.0 representa que la valvula
estd completamente abierta, 0.0 representa que la valvula esta completamente
cerrada.

Crear puntos de monitoreo de apertura para las valvulas PV1 y LV1. Los cinco puntos

adicionales a crear son los siguientes:
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Parametro

SRC1.FLASH.VF  Vapor fraction in Source SRC1

SIMSPD Speed of simulation as a % of real time
V1.Flash.P Pressure in the drum V1
V1.Flash.T Temperature in the drum V1

V1.Flash. MWV Molecular weight of Vapor in V1

Paso 11 Crear Tendencias

De clic en el icono Trends, y coléquelo en la hoja de simulacion. El usuario puede
monitorear la tendencia de cualquier punto, escribiendo el nombre del punto en la
celda point y dando clic en Add. Note que existe otra manera de afadir puntos
facilmente, seleccionando el punto desde el arbol de instancias, el punto

automaticamente se transferira a la celda, solo de clic en add para confirmar

Examine el comportamiento del sistema cuando el recipiente se presuriza. La presion
del recipiente, el nivel del liquido, la temperatura del metal y la temperatura del fluido
todas son variables que deseamos monitorear. Después de haber introducido los

cuatro puntos oprima el boton Apply

Deseleccione las marcas en la columna Auto. Y configure Ymin y Ymax como se

muestra en la figura A.34
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o

Ok | Ay | Cancel | Save a5 CEY | Frint | Hide: Configurstion | Hitle Takle | Hide Legend
Descrigtion:
Time Spar: B000s ¥
Time Gridl Spacing: [30.0s hd

Pairt: 2 Delete

Color Name Value Units |Desclimiun ¥ min Y max Auto  Axis |Collection Set Data Collection |Samples |Style |

— 1P 524550 Pressure 2000.0 5000.0 r |F |Fast Erisblet! 240 Solid

1 FLASHT 287271 Tempersture 2000 400.0 C |F |Fast Enmbled 240 Solid

— T 290,895 Metal temperature 280.0 300.0 & |Fest Enabled 240 Solid

— 1L 1.00001 Level of liguid phase 0.0 30 r |F |Fast Eraabler! 240 Solid

WIP WITH WA FLASH. WL
s000.007 300 40000 73.00
7400001 256 38000 1270
BE00O0T 2961 36000 1240
6200001 284 34000 1210
SE00001 282 32000 1180
S000007 2901 30000 11.50
4400007 2881 28000 1120
FEO000T 286 26000 1090
3200001 264 24000 1060
2600007 2821 22000 1030
20000 20 o -0:07:00 0600 -1:05:00 -0:04:00 -0:0%:00 -0:0z:00 -0:01:00 0:00:00 00100 2upm o
WP W1 FLASHT V1.TM ¥1L
Frecze |4 =

Fig. A.34 Configuracion de la ventana del grafico de tendencia de valores.

De clic en OK, se le solicitara al usuario un nombre para la tendencia asi como la hoja

de simulacion a la cual asociar la tendencia. Coloque los nombres como se muestra:

New Trend [‘5—<|

<P Flowsheet:
~ Fs1 v

Trend Mame:
| DEPRESSURING |

[ Ok ] [ Cancel ]

Fig. A.35 Ventana guardar/editar tendencia
Paso 12 Crear Tomas Instantaneas (Snapshots)

Después de definir la tendencia, el usuario es capaz de correr el modelo y ver el

comportamiento del sistema

Oprima = para guardar el modelo
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De clic en el boton ™ para correr el modelo

De doble clic a la valvula XV1 y aseglurese de que esta completamente abierta.
También de doble clic en la valvula PV1 para abrirla a un 10%. Para alcanzar el estado
estacionario rapidamente el usuario puede ajustar la velocidad de simulacion.

Cuando el sistema se encuentre estable es decir que los valores de nivel presion, y
flujo no varien, ni oscilen en un rango de valores de mas de 0.5 %, de doble clic en la
valvula PV1 y 4brala completamente. Entonces, observe como las referencias en la

Tendencia Depressurizing empiezan a cambiar.

Y1FLASH MY 237 |
VIFLASHP  6407.447kPag T
VIFLASHT  293.437K 0 25 81 75 10
SMSPD  954.730%
Sd
e ]
4442!2.8kg1hr
SRC1FLASHNF 0 B9Bfraction FVI.POS 0.500fractian
SRC1PB kP
8000.000kPag
S2MF (. Ffraction LC1
52 I
2, [=2] o TSR LG
Lo
HwH >
?uzig.zkgxhr ;
1. POS  D500fraction i
1 “«
S5 a SE
0 25 s 75 100
26789 4kaihr L1
-
Lv1.POS 0128fractior

Fig. A.36 Vista de la simulacién completamente configurada.

Espere a que la simulacion alcance el estado estacionario y entonces guarde una
condicién inicial dando clic en el boton il en la barra de herramientas. Nombre la

condicion Inicial (IC) como Steady State

Oprima el boton ® | guarde y cierre la simulacion.

I** Save Initial Conditions X

Enter IC Mumber: 1

Enter IC Descripkion: SteadyState

Save ]| [ Cancel ]|
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Fig. A.37 Ventana de Condiciones Iniciales.

La Fig. A.38 muestra los resultados de la simulacién. Si observamos la curva de
presion vemos que conforme el tiempo pasa y mantenemos la valvula abierta a un
porcentaje de 10% se alcanza un estado estable, al momento de abrir la valvula PV1
completamente, se observa como la presién desciende de manera dréstica, este
fendmeno de despresurizacion se observa claramente en la grafica como un descenso
abrupto en la variable de presion, evidentemente al haber una despresurizacion, por
efecto de Joule-Thompson, la temperatura cae en el interior del recipiente, lo cual
también se aprecia en la grafica de la Fig A.38. Una disminucion en la temperatura en
el interior del separador flash hace que descienda la temperatura en las paredes del

recipiente, efecto que se muestrado en la curva de la Fig. A.38.

La variacién en la presion del recipiente hace que el volumen del liquido en el
separador disminuya, por lo que el controlador de nivel en el separador actua
cerrando la valvula de control, para poder mantener el nivel, este efecto se ve como en

la figura A.38 en la variable correspondiente al nivel del separador.
La importancia de esta grafica radica en que podemos observar en que tiempo

transcurren estos fendmenos, como es el caso de la despresurizacion e incluso

obtener el valor de la caida de temperatura en el tanque por efecto Joule-Thompson.
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d

| DEPRESSURING -1
ok | mey | conces | save sz cov | oo snave ontigaation | snaw race | e Lagna |

Presién

DOU0) W00 LT

paredmetallcadel L AT~

350000 0.80

0
00030 00100 00130 00200 00230 00300 O0E30 00400 Q0430 00500 O0530 00600 00630 00700 OOT30 OO0S00 Q0630 OO0R00 00830 01000

WIF WIFLASHT ¥1.TH Vi L|

rresze |1 i |

Fig. A.38 Resultados de la simulacion dinamica de tanque flash.
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Tutorial 3
Escenarios de Despresurizacion y Descarga

Paso 1

La siguiente seccién muestra como configurar y guardar escenarios

Abrir el archivo
Abra la simulacién LevelControl usada en el tutorial 2 y presione el boton '™ para

comenzar la simulacion.

| DrumTut : F§1 - *unsaved™® =lglx|
JRowt,cot « A VP & & & £ O Gcfoow =] poiest =1
0.
101.0kPa
288.0K
[EZ=]pEPRESSURING s -
54
_ N
simspd 100.0% 0.0karhr PV
) - SNKA
stol flash.af 0.000fraction 0.00
w1
Lct
31 {:ﬁ sz I S £V @
1.0fraction o T
SRCA 0.0kathr o .
b 1.00 i
oF
55 ;
N

0.0kgihr Lv1
- SHEZ

0.oo

" | o

Fig. A.39 Vista del diagrama de simulacion.

Una vez que la simulacién empez6, el icono HE del sumario de IC (condiciones
Iniciales) se activa. De clic en el sumario de IC para llamar a las condiciones iniciales

previamente guardadas en el Tutorial 2.
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77 Snapshot Summary, Drumlevel |T| |E| [5_(|
allIcs | all Users v
Hum | Description User Date Param Yalue Param Value Pa
uic |1 55 Simsci 03-Jun-08 15:07:22  |P1 0.0 P2 0.0 P3
uc |2 Filename, aic2 sirmsci 03-Jun-03 15:56:53  |P1 0.0 Pz 0.0 BS)
< J £J
[ save ]| [ Load ]| [ Load & Close ]| [ Flush ]| [ Delete ]| [ callect ]| [ Distribute ]| [ Protect ]| [ Close ]|

Fig. A.40 Listado de condiciones iniciales.

Las tomas Instantaneas previas fueron guardadas bajo el nombre “Steady State/SS”.
Para cargar esta IC en particular, dar clic en la columna Num para resaltar la IC.
Entonces el boton Load se activa. De clic en Load y observe como Dynsim restaura el

modelo de simulacién a las condiciones originales en las cuales la IC fue guardada.

Load IC x|

9P Load IC # 1
L]
~ Set time to 0

Are you sure?

Yes

Fig. A.41 Ventana para implementar una condicion inicia.
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If' DYNSIM - User: simsci  Environment: Engineer ;Iglll

File Edit Wiew Input Run Tools Options Draw Window Help

H i RR Xc /28 FRRDE |4 »|n

=) s oEH 0 € 44 [EE (o] I

IC RESET I 1 || Point dees not xist -808.00 | UNKNDWH | Cy et I: 1 i 0 TE BET | active Malfunctions [ M | Active TRMs
Tl s TERERET Paint does not exist 980.00 [UNKNOWN | o
g d'ﬂ% - Foint does not exist -999.00  |UNKNOWH | Current Backtrack: 5
pest] 1000 [ % of Real Tim= Foint does not exist 000,00 [UnkNown | ©ldest Backirack: 8
SIMAME |* DrumTut : FS1 - *unsaved* =2
= stonanafl|zoy,car o A VP& Q & 0 O Gkfoe = booeierg ]
=
238
8023.7kFa
293.2K
[EZ=|DEPRESSURING -
R =
simspd 1031 4% 29330 4kothr P
nd SHKA
srel flashwf  0.000fraction 0.76

E g
s1 ‘ sz o £V @
0.1fraction et

sRCT 181189.8kalhr o
-

1.00
'
éOF'
55 mj—\ 56
i
91859, 2ka/hr Lt
- SNKZ
0.44
JET |
Instances hd
Types | Monior _‘l | L4
Carmanc: | Selection cleared

Fig. A.42 Monitoreo de Condiciones Iniciales en el simulador Dynsim.

Paso 2
El siguiente paso es grabar un escenario. En este caso deseamos guardar dos

escenarios diferentes. El primero es un escenario de despresurizacion.

Aisle al tanque flash cerrando las tres valvulas. Continte corriendo la simulacién sin
cambiar nada por uno o dos minutos.

Abra la tendencia Depressuring, abra la valvula de salida del vapor PV1 en etapas.
Observe como el recipiente se despresuriza hasta alcanzar la presion atmosférica.

Despliegue el sumario de escenarios dando clic en el icono escenario . Oprima el

botén | Start Recording |

Dynsim permite al usuario crear escenarios usando un lenguaje de scripts o si el
usuario prefiere, puede simplemente grabar un escenario como se grabaria un macro

de Microsoft Excel. Una vez que el usuario oprime el botén de grabar escenario, éste
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cambia al bot6n Ls=re=e | £ cualquier momento que el usuario desee detener la

grabacion, puede oprimir este boton. Si en algun momento el usuario desea pausar la

grabacion del escenario, puede simplemente oprimir el botdn | ovse ecor | que se

encuentra junto al boton Stop Recording.

Asegurese de que los flujos a través del modelo se encuentran estacionarios. Antes de
cerrar las valvulas, puede pausar el modelo para rapidamente aislar el recipiente. Para
cerrar la valvula de salida de liquido el usuario puede dar doble clic al controlador.
Esto trae al panel del controlador dentro del cual el usuario puede escoger entre
control manual o automatico y lo mas importante puede especificar un punto de ajuste

(set point) para el controlador.

Operate PID E|
Lv1 Setpoint {m):
1 il
‘ MANLAL H AUTO | s
Setpoint Increment:
Manual Cukput: =

-

Process Yariable (m):
1.0143731

0.0 0.5 1.0

‘ DCS OVERRIDE ‘ Manual Cukput (Frackion):

Oukpuk:

Manual Qutput Increment;

0.0 0.5 1.0 j

Fig. A.43 Ventana de operacién del controlador de nivel.

De clic en Manual para ignorar al controlador y manualmente cerrar la valvula
arrastrando el deslizador hasta cero. Alternativamente puede dejar el controlador en

modo manual y cambiar el set point a cero
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Paso 3

Oprima el boton 1™ y observe como la valvula cambia de color, de verde a Amarillo y
luego a rojo. Permita que la simulacion corra por uno o dos minutos con todas las
valvulas cerradas. Abra la tendencia para examinar la presion, temperatura y nivel del

liquido en el recipiente.

| DEPRESSURING =181

QK | A pply | Cancel | Save as CSY | Prirt | Showe Configuration | Hice Tahle I
Hame Value Units Description ¥ min ¥ max Auto |Azis |Color |Symbol Interval Dur
WP 824238 kPa Pressure 0.0 10000.0 O I~ 1] 5.0 (0]
W1 FLASHT 294 256 K Temperature 2000 300.0 O I~ — |0 5.0 E00
1T 293523 K detal temperature 2000 300.0 O O — a0 500
WL 1.05700 Level of liguid phase 0.0 20 O W — | a0 500
Kl R 2

Temperatura en la

Temperatura del oerre pared metalica del

we v Separador ~a separador ~ VI FLASHT

10000.0 20 f e 300.0
a000.0 1.8 ! ! 280.0
80000 16 Presion - -
Fooo.o 1.4 \}/ 2700
G000.0 1. 2800
50000 1.0 ﬁ\ S
4000.0 0.8 l * 2400
3000.0 0.6 2300
20000 0.4 Jl A / 29010
oI Nivel del separador o
0o 0.0 | | | | -

-0:08:00 -0:07:00 -0:06:00 -0:05:00 -0:04:00 -0:03:00 00200 -0:01:00 0:00:00 0:01:00

WP W1 FLASHT W1.TM W1 L

Freeze I;l I

Fig. A.44 Grafica de las variables al presurizar el recipiente.

Paso 4
Con el tanque aislado y la simulacion corriendo abra PV1, la valvula de la salida de
vapor. Observe como las tendencias cambian conforme la valvula se cambia de

completamente cerrada a completamente abierta Ver figura A.44.
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i8]
QK | Apply | Cancel | Save as CSY | Print | Showy Configuration | Hide Tahle I
|'u‘alue |Un'rts Description ¥ min ¥ max Auto |(Axis | Color |Symbol Interval Duration Sam|
108.065 |kPa Pressure 0o 100000 O ~ 0 50 00 120
210,261 |K Temperature 2000 3000 O ¥V |—D 50 00 120
270956 |K Metal temperature 2000 3000 O r |——|o 50 00 120
0.459555 Lewvel of liquid phase 0o 20 O ¥ |—0 5.0 600 120
A |
Temperatura en la pared
FI) el %  Temperatura del
W1 P WL metalica del separador W1 FLASH.T
10000.0 207 P \Z— Separador —300.0
L
4000.0 18 T T T T . l 2900
&000.0 16 | | | | A ‘I\N'“"- 2800
1 E— A s
7000.0 14 PreSién \ q l 2700
£000.0 12 \ V 260.0
5000.0 1.0 o \ \ 250.0
4000.0 0a 2400
e\
3000.0 0E \ 2300
2000.0 04 \ 2200
to000r 02 Nivel del separador ~] 2100
0.0 npd ' ' ' ! ! ' o 2000
: T -00400 -0:0300 -0:oz:00 -0:o1:00 0:00:00 0:01:00 0:0z:00 0:0z:00 0:04:00 00500 '
WP W1 FLASH.T W1 T W1 L
Freeze Iil _’I

Fig. A.45 Grafica de las variables al despresurizar el recipiente.

Cuando la presion en el recipiente alcance la presion atmosférica, detenga el

escenario dando clic en el boton M Se le preguntara al usuario si desea 0 no

guardar el escenario.

Save Recording

® Save Recording

Mo | Cancell
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I¥} New Scenario

Scenario Name: | Depressuring |

De=scription: | Depressuring Drum W1 |

Author: | John Smith |

[ Ok ]| [ Cancel ]|

Fig. A.46 Ventana de Edicion de un Escenario Nuevo.

Dynsim automaticamente traera al frente el script del escenario que se acaba de

grabar. Si el usuario asi lo desea puede modificar el escenario editando el script.

[ ocpressure =

_ File  Edit

LOAD IC 1;

WAIT £9.2500;

SET ¥W1.0F=1.000000;

WAIT 5.2500;

SET ¥W1.0F=0.000000;
WAIT &.0000;

| SET P¥1.0P=0.760000;

WAIT 5.7500;

SET FY1.0F=0.000000;

WAIT 45_2500;

SET LC1.SP=0.000000;

WAIT 2.2500;

SET LC1.Mi=0;

SET LC1.MANSET=0.:
WAIT 1.7500;

‘| ET LC1_MANSET=0.:

| warT 3.sooo0;

SET LC1.MANSET=0.000;

WAIT 4.5000;

SET LC1.MANSET=0.0000;

WAIT &3.7500;

SET FY1.0F=1.000000;

WAIT 176.7500; —

WAIT 7.0000;

FREEZE : il
Rl [ »

Fig. A.47 Editor del Script del Escenario generado.

|»
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En cualquier momento que el usuario puede revisar o correr el escenario dando clic en

el icono de sumario de escenarios E
Paso 5

El Segundo escenario simula el vaciado del recipiente V1. Antes de grabar el
escenario el usuario necesita restaurar la simulacion al estado estacionario usando las
IC

De clic en el icono E, selecciones "Steady State" y oprima restore, esto restaura y
pausa la simulacion

Para modelar una baja de presién, corra la simulacién y aisle el tanque cerrando las
tres valvulas.

Después de uno o dos minutos, el usuario debe abrir la valvula LV1 lentamente. Para
abrir la véalvula lentamente el usuario debe dar doble clic sobre el controlador LC,

cambiar a operacion manual y lentamente abrir la valvula manipulando el deslizador
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_isix]
OK | Apply | Cancel | Save as C5Y | Prirt | Show Configuration | Hicle Table I
Name Value Units Description ¥ min ¥ max Auto |Axis (Color |Symbol  |Interval | Dur
WP 100.002 |kPa Pressure oo 10000.0 O 7 1} 20 BO0
W1 FLASH.T 281055 K Temperature 2000 300.0 O = — |0 20 B0
WM 281075 |K Metal termperature: 200.0 300.0 O O —_— 0 20 BO0
W1l 0.0 Level of liguid phase oo 20 O vl —_ 0 5.0 600
K| _ 2
Temperatura en la
Temperatura del g lion del
ared metalica de
W1.P W1.L Separador p W1 FLASH.T

to0sy 20 separador 2000

50000 15 ‘\_ ——— 2900

8000.0 15 —¥ \ -—5h / 260.0

Mmoot 1e—— Presion— — \ \ /

G000 1. \— / 260.0

S000.0 10 Y '\ / 250.0

4000.0 05 f "\ 2400

30000 06 / \ \ \ 230.0

20000 04 1 \ \\ / 2200

100001 0. Nivel del separador Y ' 2100

oo oo - : = : 200.0

-e0400 0300 -Oe0200 0 -001:00 00000 0:01:00 00200 0:03:00 0:04:00 0:05:00
WP YT FLASHT %1.TM %1 L

Freeze | ‘l I

Fig. A.48 Grafica generada por la despresurizacion del tanque.

Observar la tendencia resultante, rastrear tanto la temperatura dentro del recipiente
como la temperatura de la pared conforme ocurre el vaciado.
Detenga y guarde el escenario cuando la presion en el recipiente sea igual a la

atmosférica.
Note que para comparar los cambios en la temperatura del fluido y del metal, el

usuario debe ser cuidadoso de usar los mismos valores de Ymin y Ymax para los
puntos V1.TM y V1.Flash.T.

Paso 6
Habiendo guardado los dos escenarios el usuario puede correrlos en cualquier

momento durante la simulacion. Simplemente de clic en el icono del sumario de

escenarios @, resalte el escenario que desea correr y oprima el boton Run™
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RI=E

ELn | Stop | Eciit | Al | Delete | It | Export |Star‘tRecording |Pause Recordingl Refresh | Cloze

Run Mode

v Engineering Scenario " advanced Training Exercise - Playback

Scenario Summary

Scenario ID Hame Description Author Date Protected |Status
o |2 Depressure Depressure First simsci 17-Apr-03 Mo Inactive
1 N Blowvdlowwn Liguic Blowwclawn First simsci 17-Apr-03 Mo Inactive
T | 2

Fig. A.49 Listado de Escenarios.

El escenario resaltado cambia de Amarillo a Verde indicando que esta activo y

corriendo.

ST

Stop | Eclit | Add | Delete | Import | Expart |StartRecording |PauseRecording| Refresh | Cloze

{idlg]

Run Mode:

v Engineering Scenario € Advanced Training Exercise - Playback

SCenario Summary

Scenario ID Mame Description Author Date Protected |Status
1]
1 1 Eilowdaswn Licjuic Blowdaven First simsci 17-Apr-03 Mo Inactive
4| | 2l

Fig. A.50 Listado de Escenarios y su ejecucion.

Cuando el escenario termina, Dynsim pausa la simulacion y notifica al usuario con una

ventana emergente.

il I** Scenario Execution Complete 5'

Scenario 2 execution complete Fri Lpr 25 07F.59:34 PDT 2003
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ANEXO B Diagrama de la simulaciéon del FPSO

Diagrama de simulacion del sistema de procesamiento en cubierta del FPSO para
aguas profundas. Las Figuras B.1 a la B.7 muestran la configuracion grafica del
simulador dinamico. Algunos elementos graficos estan relacionados con la forma en
que opera el simulador, es decir fueron necesarios para modelar el sistema. El
proceso simulado se muestran en el DFP de la Figura 5.3 Los demas dispositivos se
mencionan en los tutoriales del Anexo A.
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Figura B.2 Diagrama de Simulacion Dinamica, Separador de Segunda Etapa
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