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Inhoduccion

INTRODUCCION:

Los instrumentos de control estan universalmente aceptados. Hay en
dia no es concebible la existencia de la industria moderna sin instrurnentos.
Y aunque existiera, las necesidades que crea el mercado para obtener
productos terminados con las garantfas de calidad exigidas y en cantidad
suficiente para que el precio obtenido sea competitivo, forzaria a modificar
esta hipotética industria, incluyendo en la transformacién subsiguiente, la
automatizacion del proceso mediante instrumentos de medicidn y control.

En la industria se presentan repetidamente, la necesidad de contener
y entender el funcionamiento de los instrumentos y el papel que juegan
dentro del contral de proceso.

En todos los procesos es absolutamente necesario controlar vy
mantener constante algunas magnitudes, tales como la presion, el caudal,
el nivel, la temperatura, el pH, la conductividad, la velocidad, la humedad.
el punto de raclo, etc. Los instrumentos de medicion y contiol permiten el
mantenimiento y la regulacion de estas constantes mas idéneas que las
que el propio operador podria realizar.

En el inicio de la era industrial, el operario lleva a cabo un control
manual de estas variables utilizando solo instrumentos simples,
manometros, termometro, vdlvulas manuales, etc., control que era
suficiente por la relativa simplicidad de los procesos. Sin embargo, la
gradual complicidad con que estos se han ido desarrollando ha exigida su
automatizacién progresiva por medio de los instrumentos de medicion vy
control. Estos instrumentos han ido liberando al operario de su funcién de
actuacion fisica directa en la planta y al mismo tiempo, le han permitido
una labor unica de supervision y de vigilancia de procesao desde centros
de contral situados en el proceso o bien en salas aisladas separadas;
asimismo; gracias a los instrumentos ha sido posible fabricar productos
complejos en condiciones estables de calidad y de caracteristicas.
condiciones que al operario serian imposibles 6 muy dificiles de conseguir.
realizando exclusivamente un control manual.

Los procesos industridles & controlar pueden  dividirse
completamente en dos calegorias: Procesos continuos y procesos
discontinuos. En ambos tipos, deben mantener en general las variables
(presidn, caudal, nivel temperatura, elc.). bien en un valor deseado fijo.

1



Inlroduccion

bien en un valor variable con el tiempo de acuerdo con una relacion
predeterminada, o bien guardando una relacién delerminada con olra
variable.

El propdsito del control automalico es reducir los grados de libertad
del proceso. Un sistema de control automatico es la implementacion de la
reduccién de los grados de libertad del proceso por medio de dispositivos,
neumaticos, electrénicaos, etc. En esta tesis buscamos implementar este
tipo de andlisis de control, para determinar si es suficiente como para
instrumentar un proceso, y si es un método rapido y sencillo.

A lo mejor un andlisis de grados de libertad no es suficiente para
controlar un proceso (existe una teoria del control basada en modelos
matemalicos) pero es posible que nos sirva como base o antecedente o
por o menos eso intentaremos.

Una de las principales dificultades es la seleccion de las variables de
disefo. 4Es preciso el conocimiento adecuado del proceso para esto?.
Creemos que si. Basados en que es posible obtener de esta forma todas
las variables que influyen al proceso y con esto la informacion necesaria
para hacer un analisis mas completo y riguroso.

Con el conocimiento de las variables y las ecuaciones que las
interrrelacionan es posible calcular un nimero minimo de controles que
puedan manejar un sistema sin que alguna variable lo altere. Este control
debe ser elegido de forma tal que pueda eliminar el mayor numero de
variables independientes. Entender este concepto y su aplicacion puede
ser de gran utilidad para el control de procesos.
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I. DIAGRAMAS DE TUBERIA E INSTRUMENTACION

En la Ingenieria Quimica se preparan diagramas de flujo para comunicar
graficamente ¢l proceso @ otros ingenieros, a disetadores mecinicos, contratistas,
ete., asi como para usarlos en la realizacion de evaluaciones ccondmicas,
preparacion de diagramas de detalle y tuberia o en otras actividades relacionadas
con el trabajo del Ingeniero Quimico.

Todas las plantas quimicas son eonstruidas en base a diagramas. En estos s¢
incluyen los detalles necesarios para desarrollar un proyecto. Son el corazon del
trabajo y si llegan a tener un error, éste sera transferido a lo largo de todo el
proyecto.

En el desarrollo del proyecto, la Ingenieria basica establece las bases de
diseito, nos da la informacion tecnologica en la que se establecen las modificaciones
fisicas y quimicas necesarias para la transformacion de materia prima en producto,
ademas de cstablecer las secuencia de diehas modificaciones, descripcion del cquipo
mas importante para lievarlas a cabo, y las condiciones de operacion de dicho
equipo, en otras palabras la Ingenieria bdsica consiste en el desarroflo de la
informacion tecnoldgica necesaria para elaborar un producto a nivel industrial.

Durante la Ingenieria basica solo se da la infonnacion necesaria para saber
cOmo se va a elaborar el producto deseado, mientras que en la Ingenieria de detalle
se genera la infonnacion necesaria para construir ¢ instalar la planta, para lo cudl se
efectian diversos estudios (suelos, eimientos, equipos, tuberias, ctc.). Ademds la
Ingenieria basica presenta solo informacion general de muchos equipos, y es la
Ingenieria de detalle quien con dicha informacion elabora diseilos completos,
especificaciones detalladas y dibujos exactos que sirvan, para enviar los datos
suficientes al fabricante para su construccion.

Como sc observa, todas las actividades efectuadas en esta etapa del proyecto
estan encaminadas solo a obtener la informacion necesaria para construir ¢ instalar la
planta industrial, siempre se dcbe tener presente csto por la frecuente contusion
entre la Ingenieria basica y de detalle.

Dentro de la Ingenieria basica podemos encontrar ¢l diagrama de Ingenieria
de flujo en el cual s¢ vislumbra la distribucion real de la planta. En estos diagramias
se muestran todas las lineas de proceso y lineas de servicios para equipo de proceso.
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En el diagrama de flyjo debe mostrarse toda la instrumentacion para cl
control, registro de operacion de la planta. La regulacion del proceso y la
automatizacion junto con la instrumentacion asociada, pueden considerarse como el
cerebro y los nervios mecanicos de los procesos quitnicos modemos.

DIAGRAMA DE TUBERIA E INSTRUMENTACION:

El diagrama de tuberia ¢ instrumentacion es un documento basado en los
diagramas de flujo de proceso, el cuil sirve de enlace entre la Ingenieria basica y la
de detalle. Debe ser lo nas completo posible para facilitar la Ingenieria de detalle y
la especificacion de la instruinentacion. Es la representacion grafica de la secucncia
de equipos, tuberias, accesorios ¢ instrumentos que conforman a un proceso
industrial.

Consiste en definir, basandose en el diagrama de flujo del proceso, los puntos
o etapas del mismo que requieren de control o monitoreo, a la vez que define la
variable o variables sobre las cuales se efectuaran dicho control o monitoreo.

El diagrama de flujo de proceso nos representa el inicio de los Diagramas de
Tuberia e Instrumentacion (D.T.I) ya que en el se transmiten los datos de la
Ingenieria en forma completa y precisa, debido a que es una representacion grafica
de todo el sistema, en el que se describe el proceso, se proporcionan datos de las
entradas y salidas de materia y energia y de los equipos que lo constituyen. Todo
esto sirve para que sobre el D.T.I. se puedan especificar todos los equipos con su
instrumentacion completa para el control de la operacion y el dimensionamiento de
tuberias y accesorios involucrados en el proceso.

Asi comno las demas dreas de la Ingenieria de proyectos definen pardmetros o
caracteristicas que deben scr incluidas corno informacion en el diagrama de tuberia ¢
instrumentacion (tales parametros o caracteristicas pueden ser, el material y el
diametro de las tuberias, la potencia de los motores que impulsardn equipos, la
capacidad de los recipientes, etc.), la informacion generada en el diagrama de
tuberias ¢ instrumentacion nos da la informacion necesaria para el desarrollo de
nuevos documentos elaborados durante la Ingenieria de detalle (como la infornmacion
de arrcglo de equipo, elaboracion de manual de arranque, operacion, mantenimiento
de la planta, disciplina de la instrumentacion, disciplina de tuberia, disciplina
cléctrica ).
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1.1 TIPOS DE DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTACION:
Son tres los diagramas de tuberia e instrumentacion claborados durante el
diseiio de un proceso industrial:

-Diagrama de tuberfa ¢ instrumentacion de proceso: Es la representacion
grifica de la secuencia de equipos, tuberias, accesorios ¢ instrumentos que
intervienen directamente en el proceso.

-Diagrama de tuberia ¢ instrumentacion dc servicios auxiliares: Es la
representacion grafica de la sccuencia de cquipos, tuberfas, accesorios e
instrumentos que intervicnen directamentc con los servicios auxiliares ( agua, vapor,
aire comprimido, etc.) necesarios para el funcionamiento del proceso industrial.

-Diagrama de integracion: Es la representacion grafica de los sistcinas de
interconexion entre los diagramas de proceso y servicios auxiliares incluye la
representacion de los cabezales que unen entre si a la planta de proceso o a ésta can
los servicios auxiliares.

1.2 INFORMACION REQUERIDA PARA LA ELABORACION DE UN
DIAGRAMA DE TUBERIAS E INSTRUMENTACION:

Tanto de proceso como de servicios auxiliares s la siguiente:

a) Bases de disefio

b) Diagramas de flujo del proceso

¢) Diagrama de servicios auxiliares

d) Lista de equipo

¢) Hojas de datos de equipo

La Ingenicria de la instrumentacion de proceso en su diagrama debe seguir las
siguientes obligaciones:

a) Representacion esquemdtica de los equipos de proceso mostrados en el
diagrama de flujo, incluyendo unidades de repucesto, unidades en paralelo,
equipo mecanico y equipo auxihar ( de acuerdo a la simbologia y claves
cstablecidas).

b) Todas las tuberias que se requieren para la operacion de las plantas tales
como: recirculaciones, venteos, derivaciones ( by-pass), drenes de equipo,
lineas que se requieren para el arranque de planta, ctc.
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¢) Descripeion de tuberias que incluya: didmetro, servicio, niimero ,
especificacion y aislamiento.

d) Todos los accesorios requeridos como: vilvulas, juntas de expansion,
filtros, trampas, cte., asi como lineas y accesorias que unen los equipos.
Lspecificacion de las tuberias de union,

e) Todos los instrumentos necesarios para controfar el proceso (arranque,
operacion, paro, seguridad) .

f) Tomas de muestras y aditamentos especiales.

g) Identificacion de cada diagrama.

h) La instrumentacion requerida en limites de bateria

i) Para ¢l caso de servicios auxiliares, agua por ejemplo; se indicard la
alimentacion y retornos a todos los equipos que lo requiera, asi como la
alimentacion a estaciones de servicio.

Durante la elaboracion de los D.T.1. s se debe cansiderar lo siguiente:

-En forma general, un D.T.1. incluird al menos una unidad del proceso o de servicios
auxiliares, Una unidad es un grupo de equipos que realizan una sola funcion.

-Debera evitarse que una unidad se represente seccionada en dos o mas D.T L.

-Los D.T.I. de 1a unidades de proceso deben arreglarse con ¢l flujo de proceso de
izquierda a derecha y deberan seguir la secuencia del flujo del proceso indicando
mediante la diferencia relativa de alturas de las posiciones de equipos entre si, sobre
todo en aquellos casos donde la diferencia de elevaciones tenga algin significado
critico para el proceso (altura del faldon de tomes y recipientes por problemnas de
NPSH, altura de rehervidores, etc.).

-Deberan mostrarse en forma simplificada los interiores de los equipos como
serpentines de calentamiento, platos, eliminadores de nicbla, ete.

-Se debera indicar el sentido de flujo de la corriente por medio de una flecha
pequeita sobrepuesta en la linea mostrandola en cada canbio de direccion.
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En los diagramas se muestran todas las lineas de proceso y lineas de servicios
para el equipo de proceso. A menudo las lineas del proeeso principal se dibujan mas
gruesas a manera de que la secuencia de flujo primario sea mas evidente (Anexo 1),
Las lincas de servicios s¢ dibujan usando varios simbolos para permitir una facil
diferenciacion de los diversos servicios. Las lineas que conectan a los instrumentos
deben ser mas delgadas que las que representan a las corrientes de proeeso.

Dado que el diagrama de Tuberfa e instrumentacion es una de las principales
fuentes de informacion, muchos de los datos deben ser proporcionados en el
diagrama. Se deben suministrar temperaturas y presiones, flujos y descripeiones de
los fluidos. Ademas, deben darse las especificaciones para las lincas a modo de que
para cada linea también se conozca el tamaflo, el material y espesor de tuberia, clase
de bridas y capacidad normal de vélvulas y accesorios. Esta informacion puede ser
convenientemente proporcionada por medio de un sistema de numeracion de lineas,
en el cual cada linea que va desde un equipo a otro tiene un namero individual,

Sobre las lineas de tuberia debera llevar las especificaciones, a modo de que
de cada linea sc conozea su didmetro, fluido que transita por ella, especificacion de
Ia linea, ete. Esta informacion puede ser convenientemente proporcionada por medio
de un sistema de numeracion de lineas. Estos datos se encuentran en el diagrama de
fluyjo y no cambiard de un diagrama a otro, es decir, ¢l diagrama de tuberia ¢
instrumentacion al igual que e! resto de los diagramas hechos durante el proyeeto,
tendrdn la misina numeracion de lineas y accesorios para cvitar confusiones.

Como ¢jemplo de la especificacion de las lineas podemos presentar una forma
de numerarlas: 3706403E

3” 0 6 403 E
Tamaiode  Clasede  Numero de Nuinero de Especificacion
linea fluido drea linca de tuberia

La clase de fluidos correspondera a las claves previamente acordadas para el
proyecto. Si la linca cuenta con aislamiento se le anexara la letra que identifique el
tipo de ajslaniento.

Los simbolos estandar en los diagramas han sido desarrollados por varias
organizaciones téenicas y profesionales para sus propositos particulares. A pesar de
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esto en muchos casos, la simbologia no es reconocida por los organismos v
cimpresas

En la instrumentacion y control se emplea un sistema especial de simbolos
con ¢l objeto de transmitir mas cficientemente, tanto sus ideas cono su informacion.
Esto es indispensable en el disefio, seleccion, operacion y mantenimiento en
sistemas de control. Los simbolos se usan para indicar la posicion de cada
instrumentoenel D.T.L. .

La informacion que complementa los D11, y que sirva de interconexion entre
los cquipos de proceso y servicios son las tuberias o las fincas tanto de proceso
como de servicios auxiliares.

En el Diagrama de Tuberia ¢ [Instrumentacion s muestra toda la
instrumentacion para el control, registro ¢ indicacion de la operacion de la planta, La
sociedad Norteamericana de Instrumentos (The Instrument Society of America) ha
preparado un conjunto de simbolos estandar para instrumentos, los cuales deben ser
observados para evitar confusiones (Anexo 1). Todas las valvulas se indican
incluyendo las de retencion, al igual que las bridas y los accesorios de los equipos
fundamentales en el proceso.

Tamanos de vilvulas diferentes al de la linea se muestran adyacentes a la
vilvula, En el diagrama las valvulas se identifican tanto por nimero como por
simbolo. Los nimeros se refieren a las especificaciones detalladas de fas valvulas.
Para ayudar en el disefio de la tuberia los tamafios de las valvulas de control y de las
valvulas de alivio deben aparecer junto a ellas.

1.3 REPRESENTACION  TIPICA DE LOS DIAGRAMAS DE TUBERIA E
INSTRUMENTACION

La siguiente figura nos muestra la estructura de una diagrama de Tuberia e
Instrumentacion en su forma mas comun, Siendo este el modelo mis generalizado,
nos muestra las diferentes secciones que este presenta, siendo la primera el
desarrollo o el esquema principal. A continuacion 1a lista de equipo, cabe mencionar
que los simbolos representando a los accesorios (valvulas, bridas, etc.) vienen
especificados en otro documento o en un plano de notas generales leyendas y
simbolos.
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|.-Desarrolio

2.-L1sta de equipo (opclonal
3.-Espaclo en blanco

2 4.Notas

5.-Revisiones
1 3 6.-Planos de referencia
1.-Datos generaies

Fig. 1.1

Asi, los diagramas de Tuberia e Instrumentacion tienen como objetivo
esquematizar la automatizacion del proceso, Es decir que dentro de las condiciones
nonnales de operacion, la necesidad de intervencion de! personal sea minima,
quedado limitada en lo posible a una mera confirmacion de los diversos parametros,
que estén dentro de los limites aceptables.

Definimos los dispositivos de proteccion de los equipos y los puntos de
aplicacion de los mismos para los casos en que, de presentarse condiciones
anormales de proceso no resulten dafados los equipos o sea puesta en peligro la
integridad fisica de fas personas.



ANEXO1

Designacion para las lineas
Praceso principal

Proceso secundario
__//_.,_.// . Aire

______ ___Drenaje

—————e e — Agua

Valvulas y accesorios

Vélvula de Angulo

=
==

Brida

VALVULA DE
BOLA

VALVULA DE
~ {><| COMPUERTA
VALVULA DE

UCHILLA

VALVULA DE

DIAFRAGMA

VALVULA DE

ﬁ/ MARIPOSA

VALVULA

—'| q————DUO£HECK

Coladera

VALVULA DE
GLOBO

VALVULA
MACHO
VALVULA DE
AGUJA
VALVULA DE
FLOTADOR
VALVULA DE
_—_{ / |-——— RETENCION
| VALVULA DE

et X LLIZC O
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Capitulo 2 Aniilisis de control hisico para equipe de proceso.

CAPITULO DOS

Para este capitulo sc han selcecionado algunos ejemplos de control de
operaciones unitarias, en las cuales se encontraran ideas para resolver problemas de
control de operaciones unitarias .

2.t CONTROL DE INTERCAMBIADORES DE CALOR:

Este inciso deseribe los procesos sobre el control en fos cuales ol trabajo es
convertido en calor y viceversa asi como también ¢l trabajo es simplemente transferido
de un medio a otro.

Los principios que gobicman la transferencia y conversion de energia se aplican
en un amplio espectro de los procesos desde la combustion, la transferencia de calor
hasta ¢l bombeo y la compresion. En algunas aplicaciones. fa cnergia aparece en la
forma de calor y en otros en forma de trabajo.

Trabajo se define como aquella forma de energia la cual puede ser usada para
levantar un peso, puede ser cuantitativamente convertida en calor mediante friceion ¢
impacto. Sin embargo, salo una porcion de la energia ténmica en un fluido ¢ cuerpo
calicnte es convertido en trabajo. El trabajo por lo tanto, es la forma superior de
energia y debe tomarse en cucnta para evitar que se pierda lo menos posible de calor.

2.1.1 Transferencia de calor: En la mayoria de los procesos de transferencia de
calor, una barrera conductiva separa los fluidos los cuales intercambian calor, pero
estos tambicn son intercambiadores de contacto directo, en donde los fluidos se
mezclan para formar una sola descarga.

Este proceso es muy ejemplificado por la mezela de corrientes frias y caficntes
para formar una sola cormiente teniendo una temperatura intermedia. Esta temperatura
es ordinariamente la vanable controlada, aunque ¢l fluido de la mezela puede ser
también controlado. Este es un prospecto de interaccion v mezcta de temperaturas

Existen ciertas configuraciones de equipos utilizadas en los intercambiadores de
cator. Para los fines ilustrativos propuestos se ha utilizado un diseno simple de coraza
y tubos. Este contienen un solo tubo en U en la coraza. para los sistemas que emplean
calor como medio de calentamicnto, con un deflector lateral para la coraza que se
agrega para aplicaciones de intercambio calorifico liguido-liquido.
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El método mas comdn de control para el intercambiador de calor es el de la
figura 2.1. El controlador utiliza la temperatura de salida del producto como base para
regular antomaticamente la velocidad del flujo de vapor.

Hay algunas caracteristicas de diseto para el sistema de control que requieren
de atencion particular. El grado de atencion necesario depende de la cantidad de
control requerida por el proceso.

Punto de
Vapor referencia

Sallda
producto
Entrada

Condensado

Fig. 2.1

2.1.2 Medicion de temperatura: Tanto la ubicacion como el método de
nstalacion del dispositivo para medir la temperatura tienen efectos importantes en la
calidad del control de temperatura del cfluente del intercambiador. Si se tienen unos
cuantos metros de tuberfa entre ¢l intercambiador y el dispositivo de medicion de
temperatura se agrega un tiempo muerto', que puede ser tan prande o mayor que la
constante de tiempo del intercambiador.

Si el dispositivo de medicion de temperatuva se coloca dentro del pozo témmico,
se puede agregar otra constante de tiempo al circuito de control de retroalimentacion?,
lo cual limita la calidad del control obtenido.

"EL iempo mueno es denominado cominmente demora distancia velocidad . Por gjemplo si un ¢ didor de ls
temperntura se locahiza corriente, abajo de un intercambiador de calor, ocurme una demora de Yempo antes guie e} thuido
calentirdo que sale det wtercanbindor Begue o) punto.

* La nformacion sobre la variable controlada se vuelve u alimentar como base para controlar una sariable de proceso. de donde. se
Te designa como contral Je retroalimentacion o alimentacion inversa.
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Si se requicre un funcionamiento de gran calidad para el sistema de control el
dispositivo para medir la temperatura s¢ debe situar directamente dentro del fluido del
proceso, a menos que algan problema de mantenimiento indigue que se requiere wn
pozo ténmico.

2.1.3 Vilvulas de control: Los intercambiadores de calor operan comdnmente en
una gama amplia de cargas tratadas. Esta gama amplia requiere la ubicacion exacta de
la valvula de control y una amplificacion casi en toda {1 gan de fa vilvala. Por
consiguiente, s¢ usan posiciuneuk)res3 de valvula (normalmente se utiliza una
configuracion de igual porcentaje).

2.1.4 Contro! de condensado: El patrén de control se tlustra en la figura 2.2 (da,
por lo comin, un funcionamicnto dindmico relativamente ento). No se debe utilizar, a
menos que se fenga alguna ventaja especial en su uso o su funcionaniento sea
compatible con los requisitos del proceso.

En este sistema, el control se deriva a través de la moditicacion del drea de
intercambio calorifico del vapor mediante la manipulacion del nivel del condensado
dentro de la coraza o la cubierta, Existe ung amplia diferencia en ¢l cardcter del
cambio sufrido en la superficic expuesta al calor, en comparacion con el nivel de
condensado, cuando se compara un conjunto de tubos, con un solo tubo en U, Esta
variacion es una funcion tanto de la forma del casco como de la geometria det tubo,

Véase ¢! peor de los casos, que es el tubo doblado en U con el intercambiador
montado en la posicion horizoutal (2.2-3). Conforna se cleva ¢l nivel del eandensado,
no se registra ningtin cambio en ¢l area de intercambio calorifico del vapor hasta que el
condensado Hega a la base del tubo, en donde se registra una variacion brusca.
Conforme sigue ascendiendo el nivel, solo el tubo en U participa en ¢l cambio dentro
de la zona de intercantbio calorifico. Cuando se Hlega a la base del tubo superior,
existe la misma situacion que en ¢l tubo inferior. Este grado de no lincalidad presenta
una situacion de control extremadamente dificil si se espera tencr un buen control de
temperatura en una gama amplia de cargas tratadas. Si la coraza ticne una forma que
minimice el volumen del condensado, y el intercambiador se monta en posicion
vertical como se ilustra en la figura (2.2-b) , o bicn, se coloca a un dngulo
pronunciado, el funcionamiento del controf se manejara notablemente.

i3] posicionador s un amphilicads: polativo MEanico con RUOSHMENLICINN. S IO 50 BRICO COnsiste ¢ sompars
i setal de pasivion mesdnica con una sefo! neamatica Je controf s apustir la sahds del posicwssdor e raf mancrs gue se
redwzen cualquier diferencia entre estas dos setiales
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Vapor
‘lf \, Salida

4 producto
e Entrada

Condensado . Vapor

opdensado

proceso

Entrada  Salide

Fig. 2.2

2.1.5 Control dc la presién de vapor: El sistema de control en cascada que
aparece en la figura 2.3 es muy cficaz para reducir la respuesta a la temperatura de
proceso ante las perturbaciones que afectan la presion de vapor,

Salida
producto

Entrada

Condensado

Fig. 2.3

El controlador de temperatura ajusta el punto de referencia de un controlador de
presion de la coraza. El controlador de presion, regula la velocidad del vapor y tienc
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una respuesta rapida a las perturbaciones de presion. Como sucede con todos fos
sistemas en cascada’ , este requiere dos circuitos normales del controlador.

2.1.6 Método de control por desviacion de flujo: Con frecuencia se encuentra
ventajoso controlar la temperatura del producto regulando una velocidad de flujo de
desviacion del intercambiador. Este método se emplea cuando el nedio de
calentamiento es una corriente de proceso, cuyo flujo no se puede manejar por medio
del controlador de teinperatura. La linea de desviacion puede estar a cualquiera de los
lados del intercambiador de calor como se indica en la figura 2.4 a). La configuracion
de 2.4 b), que cs la desviacion de la corriente calentada, da siempre un mejor control
de temperatura, debido a la constante de tiempo mas breve que se tiene en el circuito
de control.

(i —
L 4
a| Desviacibn de Ia coriente de calentamiento

CcT

N2

b] Oesviacidn de la corriente calentada

Fig. 2.4

Una configuracion de control de desviacion, que incluso es mejor, aunque mds
costosa, para intercambiadores de calor con vapor aparece en la figura 2.5. El
controlador de la temperatura maneja la valvula de tres posiciones para regular la

*nios de los métodos mis frecucntes utilizados para reducir l minimo perturbaciones que enirun en un proceso lento es ¢l control
en cascada. Este puede acelerar también la respuesta del sistema de control, reduciendo la constinte de liempo de 1 funcion de
ferencia de | que relaciona la variable manipulada con la salida del misnio

15
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velocidad de desviacion del producto y mantener la temperatura de salida. La
respuesta rdpida del arreglo de desviacion permite ejercer un buen control de
temperatura, Para que la calidad de control se manienga a un nivel elevado en wna
gama amplia de carga tratada, la salida del controlador de temperatura que representa
también la colocacion de la valvula de tres posiciones es lo que utiliza ¢! controlador
de posicion de valvula (CPV) como la entrada de la variable medida.

Cuando ¢l controlador de posicion de valvula se sintoniza a una respuesta lenta
en relacion con el controlador de la temperatura, regula el flujo de vapor para
mantener a la valvula de tres posiciones en una posicion cercana a la region
intermedia.

Salida

. producto
Entrada

Cofidensado

Fig, 2.5

2.1.7 Control de alimentacion directa: Todos los métodos de control de
temperatura para el intercambio de calor estdn sujetos a perturbaciones de velocidad
del flujo del producto, la temperatura de entrada del producto y la cantidad de vapor.
Los sistemas bien disefiados suelen controlar muy bien la temperatura de salida, si el
control de retroalimentacion esta debidamente ajustado para las condiciones
prevalecientes.

Puesto que el estado fisico del producto puede variar debido a cambios del
punto de referencia, las variaciones de temperatura o los cambios de composicion del
producto, el controlador debe ajustarse después de cada cambio de estado importante.
Una practica normal, aunque no del todo eficiente, consiste en ajustar ¢l controlador

16
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para que sea estable en todas las condiciones de operacion. Usualmente esta practica
genera un control deficiente cuando la ganancia de! sistema es pequeda’

Los cambios en las ganancias del proceso se compensan inediante un ajuste
automdtico de la ganancia del controlador como una funcion de la velocidad de flujo
del producto, o bien utilizando el controlador de temperatura para regular la razon
vapor a producto como se ilustra en la figura 2.6. Esta es una forma elemental de
combinar el control de alimentacion directa con el retroalimentador.

VAPOR
X CT
P e - o] SALIDA
1 F PRODUCTO
e m o= = - ENTRADA

CONDENSADO

Fig. 2.6

2.1.8 Intercambiadores de calor sin cambio de fase: El objetivo de la mayoria de
los intercambiadores de calor es el control de temperatura, el cual varia con una
velocidad de transferencia de calor pero puede llegar a afectar la velocidad de calor
transferido segin lo indica la ecuacion de transferencia de calor Q=UATm.
Consecuentemente la mayoria de los procesos de transferencia de calor son
autoregulados.

Un intercambiador de calor involucra dos fluidos cuyas distribuciones de
temperatura del interior al exterior, estin sujetas al cambio, ambas afectan el espacio
de la temperatura media (ATm). En un caso general, se considera la transferencia de
calor entre dos fluidos sin canbio de fase. Ver figura 2.7,

* La ganancin o la sensibilidad define la disminucion de las perturbaciones en una handa
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Fig. 2.7

Uno de los flujos generalmente es libre y representa la carga en ¢l
intercambiador, el otro es manipulando en la temperatura de salida del primero. Cabe
hacer notar que la manipulacion del flujo causa variaciones debido al tiempo muerto.
El control de temperatura nos regulara la entrada del fluido caliente.

Las corrientes pueden contener impurezas pueden causar depositos que se
acumulen atascando la superficie del transporte de calor.

Para evitar el problema de atascado antes citado, el control sera realizado al
pasar un linpiador en las dos corrientes. Si estos son una corriente de proceso, sin
embargo, alguno de los flujos s¢ manejara con otras consideraciones, luego el balance
de la corriente deberd pasar por la derivacion (bypass) al intercambiador de calor
como en lafigura 2.8 .

El uso de la valvula de tres vias (o una valvula de mezclado triple en el lado
opuesto del intercambiador) provee un rango que no puede ser mejorado utilizando
una simple valvula de doble sentido. Un arreplo alternativo utiliza valvulas estrechas y
de doble circulacion separadas en las que ambas estan abiertas totalmente y con una
salida controlada de 50%, una cierra al incrementarse la salida, la otra al disminuir la
salida.

18
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Fig. 2.8

Una caida de temperatura pucde causar en ¢l controlador un incremento de
flujo; esto acorta el tiempo muerto y da una rapida correccion. Sin embargo, cuando la
temperatura es también alta ¢l flujo puede ser reducido, retardando la respuesta para
una accion de control. Mds ain una carga cambiante puede causar subsecuentes
cambios en un flujo controlado, llevandolo a una variacién proporcional en periodo y
en proceso. Después del controlador no podra ajustarse para algin razonable grado de
satisfaccion.

2.1.9 Liquidos calientes y vapores condensados: La situacion de control s
mucho mas favorable cuando este es un camnbio de fase.

En cualquier corriente los liquidos y los vapores condensados son usado como
un medio de calentamiento, la manipulacion de este flujo es efectiva para controlar la
temperatura del fluido de proceso. Si el fluido en proceso esta calentindose, la
corriente de flujo infiere directamente en su velocidad de vaporizacion. La presion de
la corriente en el intercambiador es solamente una indicacion de la temperatura de
corriente.

Los intercambiadores abastecidos con una corriente como medio de
calentamiento exhiben una fuerte tendencia hacia su propia regulacion. (El coeficiente
de transferencia de pelicula para una corriente condensada es mucho mayor que para
un gas o liquido) La velocidad de transterencia de calor es principalinente regido por
el coeficiente de pelicula del fluido del proceso. La transterencia de calor puede variar
casi lincalmente con un flujo si la temperatura de corriente se mantiene. Esto tiltimo se
mejora simplemente regulando la presion de la corriente en el intercambiador. Asi sin
empezar directamente controlado, la temperatura de salida del fluido en el proceso
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puede no ser bien regulada en todos los casos. La temperatura del fluido de proceso
puede ser controlada efectivamente al poner la presion de la corriente en un sistema en
cascada.

L corriente para un calentador de proceso o recalentador puede también ser
manipulado por una vélvula en la linea de condensado. Actualmente la velocidad de
transferencia de calor es modificada al inundar parcialmente al intercambiador con
condensado. Debido al cambio en el nivel del condensado es necesario influenciar el
flujo pero este sistema puede responder mds lentamente que por medio de la
manipulacion directa del flujo Esto tiene por ventaja el requerir una vlvula de menor
tamalo.

Asegurar que ha sido apartado el calor suficiente para condensar totalmente el
vapor requierc el control de la temperatura de este condensado, si la presion constante
permanece o, mds preciso, la presion de vapor si el contenedor se encuentra cerrado.

La recirculacion del vapor alrededor del condensado no es un medio efectivo de
control a menos que el condensado se deje acumular adentro. Luego el calor de
transferencia es regido por el drea superficial disponible para la condensacion de
vapor, la cual transfiere mas calor que el drea inundada expuesta solamente para
condensar. La inundacion también es acompafiada por la manipulacion del flujo del
condensado como se muestra en la figura 2.9,

Vapor

Selngorante

Condensado

Fig. 2.9

0
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En un condensado inundado una cicrta cantidad de refrigerante siempre toma
lugar en alguna area que no es usada para condensar. L.a cantidad de refrigerante varia
con ¢l flujo de vapor tanto que la temperatura del  condensado o puede ser ulilizada
para controlar. Si ¢l coeficiente de transferencia de calor para la condensacion y cl
refrigerante fueran iguales, cste sistema pucde no tener control sobre [a presion de
vapor todo debido a que la velocidad de transferencia de calor pudiera no depender del
nivel del liquido.*

Los intercambiadores de calor inundados gencralinente no son regulados por si
mismos, ya que ellos dependen del nivel del liquido para su control.
Consccuentcinente el controlador, si este es de presion, temperatura o de flujo, debera
ser ajustado como a un controlador de nivel de liquido. Sin embargo, la capacidad
calorifica en ¢l sistema puede filtrar suficientes interferencias que permiten el uso de
un derivado. Un posicionador de valvula puede ser lo bastante util para improvisar una
respuesta en cada control de flujo.

Los condensadores enfriados por aire son comimmente wtilizados para la
destifacion en columnas y sistemas de refrigeracion. La translerencia de calor es
sensible a las condiciones del medio ambiente, particularmente a la luvia. Los
refrigerantes laterales incluyen rejillas, con varias formas y controladores de
velocidad, alistadas cn orden de modo que incrementan la capacidad de conservar
cnergia. Motores de doble velocidad pueden utilizarse en conjuncion con otros
controles para asi extender su rango operacional ahorrando con csto energia.

Manipular los procesos laterales pucde encontrarse mds satisfactorio a partir de
un punto estandar de control, ya sea en doble cireulacion o en un flisjo ambos son
comumnente utilizados.

2.1.10 Control de combustion: Cuando un combustible arde, los proditctos de
combustion, ademas dec otros gases que pueden cstar presentes desde el principio,
estos awnentan la temperatura de la flama determinada por la energia contenida en el
combustible.

Debido a que ¢l combustible es mds caro que ¢l aire, y por lo que la combustion
incomplcta puede causar monoxido dc carbdn y ceniza, los hormos son operados
invariableimente con un exceso de aire. El nitrogeno, por supuesto, no participa en la
combustion y actita como diluyente reduciendo la temperatura de la flama.

2.1.11 Control dc combustible y aire: Debido a que la temperatura de la flama
cae con un exceso o deficiencia dc aire, este no es una bucna vanable controlada
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particularmente. La indicacion mas usada universalmente de la eficiencia de la
combustion es medir el contenido de oxigeno en los productos de combustion. La
cantidad de exceso de aire requerido para asepurar la comnpleta combustion dependen
de la naturaleza del combustible, El gas natural, por ejemplo, puede arder
eficientemente con 5% de exceso de aire (0.9% de exceso de oxigeno), mientras que el
petroleo requiere un exceso de aire del 6% (1.1% de exceso de oxigeno) y al carbon
10 % de exceso de aire(1.9% de exceso e oxigeno). La razon para las difcrencias ¢s ¢l
estado relativo del combustible.

Ciertas normas de seguridad operan precauciones para controlar el combustible
y el aire. Una deficiencia de aire puede provocar que el combustible se acumule en el
hormo, y habiendo ignicion, quiza explote. Debe tenerse cuidado para asegurar que ta
cantidad de combustible nunca exceda a lo permisible para condiciones dadas de flujo
de aire. El combustible y el flujo de aire pueden ser colocados en un control maestro
de velocidad de encendido, pero una seleccién automatica cs necesaria para asegurar
esta caracteristica de seguridad. Un sistema para controlar ¢l combustible y el aire sc

muestra en la figura 2.10.
Set Point FroTT T @
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Fig. 2.10

Nétese que la porcion aire-combustible se ajusta a través de la manipulacion del
espacio del aire medido por ¢l controlador de oxigeno. Si el flujo de aire s pierde, su
medicion sc seleccionara preferentemente para disininuir un punto puesto del flujo de
combustible. Si el flujo de combustible es mayor por asi decirlo, su medida se
seleccionard automaticamente para aumentar el flujo de aire.

Los analizadores de mondxido de carbono también estan disponibles para
monitorear ¢l flujo de gas. Su costo es considerablemente mayor y su confiabilidad
menor que la de los analizadores de oxigeno. Esto no siempre se utiliza para controlar
pero puede en conjuncion con un analisis, indicar que el aire puede estar infiltrandose
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bajo corriente de la zona de combustion, o que quemadores pueden operar con grandes
mezclas de otros.

El controlador de presion se ajusta exhaustivamente. Cambios subsccuentes en
¢l flujo de aire pueden tener un pequeiio efecto en la presion.

2.1.12 Calentadores a fuego: Los calentadores de fucgo funcionan directamente
por la combustion de gas o accite y son comunes en las refinerias, particularmente
donde se necesitan altas temperaturas. Un problema de control es manipular la
velocidad del combustible para lograr la temperatura descada de salida del fluido
calicnte. El aire es usualmente inspirado dentro del quemador en porcion al
combustible; 1a regulacion de este flujo es inherente.

Alternativamente, una medida de la temperatura de gas en la zona de
conveccion, puede llegar a ser una seccion radiante del calentador puede ser wtilizada
como una variable secundaria controlada. Lsto es mds sensitivo para variaciones en
calor y mds rapido para responder a la velocidad de cincendido mids que 1a temperatura
de salida del producto. El control de cascada de la temperatura de un producto en la
zona de conveccion es mas comin que el control pro-alimentacion de los calentadores
de fuego.

En la mayoria de las refinerias, la composicion de pas combustible varia debido
a los componentes contenidos como el hidrogeno e hidrocarburos ligeros recuperados
de diversas operaciones, mezclados con gas natural. La transferencia de calor y la
composicion de gas combustible causados por estas variaciones son imuy comunes. Si
¢l problema es serio se puede compensar utilizando un sensor de densidad de pases,
como un calorimetro, El dltimo sin embargo puede no scr tan rdpido que el mismo
calentador y atn mds puede ser de poca ayuda.

2.1.13 Control de nivel del tanque: En una caldera, el agua es circulada a gran
velocidad hacia los tubos del homo, en los cuales parcialmente se vaporiza. Para
calcular el tanque, el liquido es disgregado del vapor y regresa relativamente frio hacia
¢l fondo del horno para empezar otra vez a circular. La caracteristica mds importante
de las calderas es la dificultad de controlar el nivel del liquido en el tangue de vapor.

La introduccion de agua a una temperatura menor que la del agua caliente en el
tanque provoca alguna condensacion interna. Un incremento repentino cn el flujo
puede momentaneamente reducir la velocidad de calentamiento. El liquido en el tanque
¢s soportado por un aumento ocurrente de burbujas en los tubos de cvaporacion.
Cuando estas burbujas se colapsan como resultado de una reduccion en la velocidad
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de calentamniento, el nivel del liquido en el tambor cac. Consccuentemente unp
incremento en el fljo de agua puede causar que el mivel del liquido caiga
momentancarnente antes de incrementar el liquido que lo aumento.

Si la caldera no apera bajo presion de vapor, la calibracion del transmisor del
nivel del liquido puede variar con la densidad del vapor. Pero la presion también es un
efecto transitorio. Si un incremento de vapor en la carga es suficiente para causar una
caida de presion en ¢l tanque, parte del agua en los tubos puede translormarse en
vapor dentro dcl tambar. Este cfecto es llamado inflacian debido a que causa un
aumento transitorio en el nivel del liquido, aunque la velocidad de vapor de salida
pucde momentancamente exceder ¢l flujo en la alimentacion de agua. Contrariainente,
un incretnento en la presion, el nivel del liquido tiende a un encogimiento. Lstos
efectos son mas prominentes ¢n los calentadores de baja presion debido a la mayor
cficiencia cntre las densidades de vapor y agua. El método mas lavorecido para
registrar el encogimiento e inflacion ha sido ignorarlos.

Sin embargo, la composicion dinamica para el encogimiento ¢ inflacion ha sido
exitosamente aplicada para la detenninacion del nivel de tambor, cste consiste en
sustracr ¢l derivado del flujo de vapor de 1a medida del nivel del tanbor, En un estado
estacionario, el controlador de nivel ve solo la salida del transmisor de nivel. Pero en
un incremento en ¢l {lujo de vapor (o la caida de presion), la sefal para ¢l controlador
del nivel es disininuida por la sefial de compensacion aproximadamente asi como el
nivel de medicion de la inflacion. Similarmente la inflacion se compensa en wia
disminucion ¢n el flujo de vapor ( 0 aumento en la presion) .

2.1.14 Control de presion del tanque: La presion en una caldera saturada o
incluso sobrecalentada es una medida de 1a cantidad de la energfa guardada en clla. La
presion puede ser mantenida entonces, solo si el fluyjo de encrgia dentro de la caldera
iguala a la velocidad de salida. Debido a que el sistetna de control del nivel del tambor
admite alimentacion de agua al mismo nivel que el flujo de vapor, el sisteina de control
de presion se deja para manipular 1a entrada del poder térmico.

Si a demanda del vapor se incrementa, la seital de flujo aunentard y la presion
bajard desarrollando un cambio en la alimentacion positiva generando un incremento
en cl calentamiento. Debera haber un lado no cubierto de tal forma que un cambio en
la liberacion del combustible o la del valor del calor, la presion y el flujo de vapor se
muevan en la misma dircceion. Este tipo de trastomo debe ser contrarrestando por la
retroalimentacion del control delf flujo del combustible o de la presion del vapor. Este
es un problema comin cuando combustibles solidos son usados, teniendo una
dificultad cn las medidas de flujo y en las variaciones del contenido de humedad.
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2.2 BOMBAS Y COMPRESORES:

Existen muchas maneras para controlar el flujo y la presion del vapor que se
descarga de las bombas y compresores, pero no todas son igual de eficientes.
Cerrando una vilvula en la linca de descarpa de la bomba centrifuga puede ser
conveniente, pero puede ser también costoso si por largos periodos se encuentra el
flyjo bajo, y puede no ser aplicado con un desplazamiento positivo de la bomba por
que los grados e presion podrian ser excedidos.

2.2.1 Bombas de desplazamicnto positivo: Hay dos clases principales de
bombas, las de desplazamicnto positivo y las centrifugas. En las bombas de
desplazamiento positivo, un volumen dado de fluido, es mecénicamente forzado del
puerto de succion a la descarga con cada rotacion de la flecha. En bombas reciprocas,
esto es dado de una forma periddica como los pulsos del flujo externo; si los cilindros
multiples son usados, estos son escalonados para disminuir la amplitud y el periodo
suavizando el flujo.

Si cada golpe o velocidad de la bomba reciproca se ajusta, puede ser usado para
medir una cantidad exacta de fluido. La exactitud de estas bombas de medida
requicren que estén libres de fugas de agua, particularmente de regreso de flujo de la
descarga a la succion. Esto quiere decir que las valvulas deben estar bien selladas y el
fluido libre de particulas las cuales pueden interferir con la accion. El fluido también
debe ser incompresible. Estas bombas a menudo estdn selladas a vapor cuando cl
fluido contiene gases disueltos o mezclados, particularmente donde las presiones de
descarga son altas.

Otras bombas de desplazamiento positivo incluyen equipos rotatorios que
mueven los liquidos. Su salida es continua sin embargo ruidosa. Pero como su nombre
lo indica las bombas de desplazamiento positivo deben permitir la descarga del flujo
estimado. Deben ser protegidas con una valvula auxiliar conectada de la descarga a la
succidn; de lo contrario si la linea de descarga es restringida s¢ puede desarrollar una
elevada presion que puede romper con la linea de sobrecarga del motor.

El control de flujo del equipo de Ia bomba puede llevarse a cabo manipulando
una desviacion o regulando la carga de presion como se ve en la figura 2,11



Capitulo 2 Andlisis dc control hdsico para cquipo de proceso.

Fig. 2.11

Cualquicra de las bombas de desplazamiento positivo pueden ser manejadas con
un motor de velocidad variable. Las bombas con velocidad variable son comimmente
usadas para liberar reactivos en el agua o para plantas de tratamiento de aguas. Los
motores directos se pueden atascar cuando la velocidad se reduce por debajo del 15%
y no pasa arriba del 10%. Bajo un control automatico la bomba desarrollard un ciclo
limite cn la variable controlada cuando la planta baje al 10%. La mayoria de la
frecuencias variables que se manejan no tienen esta limitacion,

2.2.2 Bombas centrifugas: Las bombas centrifugas se caracterizan por que
tienen fundas. Si tenemos condiciones donde no existe flujo la rotacion de un impulsor
de diametro dado a una velocidad constante produce e} maximo calor para él cual la
bomba es capaz de desprender. Cuando el flujo incrementa, el calor disminuye por una
cantidad equivalente a la pérdida friccional de la misma. Cabe sedalar que la presion
con la cual la bomba centrifuga es capaz de liberarla, varia con la densidad del fluido,
debido a que 1a presion iguala a la densidad.

Controlando el flujo al manipular la frecuencia en la induccion del motor de la
bomba centrifuga se observa que sera mas rapido en vez de utilizar una vilvula
angosta.

2.2.3 Control de compresor: La compresion aumenta la cantidad de energia de
un gas por la cantidad del wabajo liberado por la flecha. Esto incrementa su
temperatura tanto como la presion. Pero en la mayoria de los casos el propdsito de la
compresion ¢s aumentar la presion solamente, y por lo tanto el gas es enfriado después
de la compresion. El contenido de energia de un gas ideal no es funcion de I presion,
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y por lo tanto, ¢l poder introducido por la compresion es sacado del sistema como
calor, por lo tanto irrecuperable. Luego entonces para minimizar la pérdida de encrgia,
¢l aumento de presion requiere que el compresor no sea mds alto de lo necesario para
un funcionamiento apropiado en el resto del proceso.

Los compresores reciprocos son considerados como bombas de desplazamiento
positivo. Los métodos anteriormente descritos para las bombas (Fig, 2.11) pueden ser
usados también para estos compresores.

Los compresores centrifugos son similares a las bombas centrifugas en la
manera en la cual la energia es impartida desde un impulsor del fluido. En {a region de
flujo bajo, sin embargo la compresibilidad del fluido da un aumento a la condicion
inestable conocida como oleaje. Cuando el flujo se reduce por abajo de la linea del
oleaje la compresion disminuye, después, el flujo se reduce causando la compresion
del gas en la linea de descarga dentro del compresor.

La figura 2.12 muestra el tipico arreglo de los controles para un compresor de
centrifuga. El control de la desviacion del flujo (FFC) es ajustado para mantener la
succion de este. Cuando la valvula de la derivacion se abra se evitara el oleaje. Esto
requiere que el control de flujo se proteja. La vilvula de desviacion debe abrirse
inmediatamente para evitar ondulaciones. La valvula de desviacion puede perinanece
abierta para proteger el compresor contra la pérdida de la sefial o del aire
suministrado.

Compreso

Fig. 2.12

27




Capitulo 2 Andlisis de control bdsico para cquipo de proceso.

El controlador de la descarga de presion es mostrado manipulando una valvula
en la linea de succion; esto es preferido para manipulacion de la descarga, ya que
afecta en gran medida el rango y disminuye ¢l consumo de energia al reducir la carga.

. EI efecto de abrir la valvula de doble paso es para cambiar 1a carga al
compresor.

Mis ain la valvula de doble paso siempre puede ser usada para controlar la
ondulacion. En casos en donde la interaccion es problemética, el descoplamiento
puede ser aplicado al conectar la salida del controlador de presion relativo hacia la
posicién de la valvula de doble paso.
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2.3 CONTROI, DE OPERACIONES DE SECADO:

Con frecuencia, el control de las operaciones de desecacion presentan
problemas, debido a que es dificil efectuar mediciones directas en linea de la calidad
del producto o de la efectividad del desecado. Por lo tanto, el proceso de desecacion
se debe controlar partiendo de mediciones de las condiciones ambiemtales y
cambiando estas cuando un analisis fuera de lineas o de laboratorio indique tal
necesidad. Si es factible realizar una medicion directa de la calidad del inaterial de
entrada, conviene contar con un sistema de control predictivo.

Hay muchas clases de sacadores de solidos que tiene una variedad de
problemas de medicion y control de diferente indole. Aunque las confignraciones
mecanicas son distintas, los problemas de control bdsico son esencialmente los
mismos para secadores rotatorios, de pantalla en movimiento, lecho fluidificado,
cubierta en mowvimiento, bandeja y de transportador de nalla.

2.3.1 Secadores rotatorios: El secador rotatorio a contracorriente, que se
muestra en la figura 2.13 es la forma bésica de esta clase de secadores. Este aparato
consiste en una cubierta cilindrica inclinada con un montaje de hojas para mezclar
que gira en torno al eje longitudinal. El inaterial nojado penetra en ¢l extreino
elevado y se mezcla con el aire caliente durante su desplazamiento a lo largo del
cilindro. En este ejemplo, el aire caliente, que fluye en contracorricnte en relacion
con el material que se esta secando, se calienta por medio de un intercambiador
térmico calentado por vapor.

Vapor Salida de
alre

"_m’mehcwn

Aire

D-a Transmisién

Producto

Fig. 2.13

La velocidad de flujo del aire se rcgula mediante un amortiguador y se utiliza
otro secundario en la salida del aire de expulsion, con el fin de regular la presion
dentro del secador. Para este estudio se supondra que la velocidad del motor es fija y
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que la condicion y la velocidad de alimentacion sc determinan a través del
funcionamicnto de la unidad que precede al secador.

2.3.2 Variables del secador: l.as variables de entrada independientes para el
secador rotatorio se dividen en dos clases las no controladas y fa reguladas. Las
entradas no controladas incluyen el contenido de humedad y la velocidad de
alimentacion. Las entradas independientes reguladas son variables que se ajustan al
control de proceso de desecacion. Estas variables incluyen el calor aplicado, la
salida de aire y la posicion del amortiguador en la salida,

Las variables de salida dependientes del secador ratatorio y el calentador de
aire incluyen la presion del secador, la temperatura del aire de entrada del secador y
la temperatura del bulbo hiamedo y bulbo seco del aire de salida; no obstante, la
variable de salida del primero, que generalmente no se pueden medir por medio de
aparatos automaticos, es el contenido de humedad del producto.

2.3.3 Sistemas de control: El sistema de control normal para un secador
rotatorio utiliza el calor aplicado para regular la temperatura de salida de bulbo seco
y de bulbo hiimedo, empleando mediante cl ajuste del amortiguador de salida, y la
velocidad del aire de entrada sirve para regular la temperatura del bulbo hiimedo del
aire de salida. Un método un poco distinto emplea la velocidad del aire para
controlar la diferencia entre la temperatura de salida del bulbo seco y la del bulbo
himedo, empleando esta diferencia de temperatura como una medida del indice de
evaporacion.

Esta iiltima modificacion en la configuracion del control se ilustra en la figura
2.14. Otra modificacion mds consiste en controlar la medicion de la alimentacion en
respuesta a la temperatura de salida, o realizar la medicion para mantener constante
la alimentacion.
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SALIDA
DE AIRE

PRODUCYO

Fig, 2.14

2.3.4 Control predictivo: Se puede lograr un mejor control de la operacion de
desecacion si se dispone de mediciones mas pertinentes. Por ejemplo, se puede
aplicar un sistema de control predictivo al secador ilustrado en la figura 2.15 cuando
la carga sea mensurable. La alimentacion es un polvo seco que se mezcla con agua
y un ligante en un deposito para formar granulos. El agua se agrega en proporcion
con el indice de polvo alimentado de manera que ¢l contenido de humedad de la

Conducto Alimentacibn
de humos en seco

Mezclador J(-—1 Secador Agua

Producto

Combustibie COmbustible

Fig. 2.15
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alimentacion del secador es razonablemente constante. Se emplean dos conjuntos de
quemadores para aplicar calor a la cubierta rotatoria,

El objetivo del control es mantener la temperatura final de producto dentro de
limites especificados superiores al punto de ebullicion del apua. El control de
retroalimentacion de esta temperatura que maneja en forma simultanea la velocidad
del gas de combustible a ambos conjuntos de quemadores para compensar la
velocidad de alimentacion, presentan muchos problemas que se deben resolver.

Una solucion consiste en medir las perturbaciones de alimentacion recibida y
comenzar a ajustar la velocidad del combustible paseoso antes que las
perturbaciones afecten la temperatura final del producto, como se observa en la
figura 2.16. En este tipo de sistemas de control predictivo utiliza la velocidad
medida del agua inyectada para hacer ajustes en la velocidad del gas combustible
suministrado a los dos hornos en los tiempos apropiados, con el fin de minimizar la
variacion de la temperatura del producto, 2

Conducte Alimentacion
de humos en seco
Mezclador ¢—|Sccador

Combustible} Combhstibie
T etre

7 Contyaisdor

Prodifto

Fig 2.16

* Un controlador nofmal utiliza una medicion de temperatura del produclo para compensar la sefal de
contral predictivo, con el propdsita de maniener 1a temperatura del producto dentro de los limites de
operacion deseados




Capitulo 2 Andlisis de control basico para equipo de proceso.

2.3.5 Secadores de tambor: El control de un secador de tambor depende
también de las mediciones disponibles. En el secador de tambor que se muestra en la
figura 2.17, se aplica calor al interior del tambor giratorio, y la alimentacion hineda
s¢ adhtere al exterior del mismo. El material se seca durante la parte de unma
revolucion y se desprende por medio de una cuchilla o un raspador.

Allmentacién & ()

Fig. 2.17

El funcionamiento del secador de tambor se puede controlar ajustande la
velocidad del mismo y el calor suministrado. Las variables que se deben controlar
dependen de la mediciones de calidad del producto que se disponga, como por
ejemplo, contenido de humedad por temperatura del producto. En la figura 2,17 se
ilustra el control de la velocidad de vapor basada en una medicion continua del
contenido de humedad. La velocidad del tambor es casi siempre fija.

2.3.6 Secadores por aspersion: Las mezclas liquidas se secan a meuudo
reciclando el material dentro de una corriente de gases calientes. Las pequeilas
gotitas ofrecen una gran area de superficie externa, de modo que la desecacion es
rapida. El tiempo muerto que se tiene en el proceso debido a la rapida desecacion
permite a menudo asegurar un buen control automatico.

33




Capitulo 2 Andlisis de control basico para equipo de proceso.

Alimemtacitn

Producte

Fig. 2.18

En la figura 2.18 se representa una configuracion de control comin para el
secado de rocio. La temperatura del aire de entrada se mawtiene mediante la
regulacidn automatica del indice de calor. La medicion de la temperatura del aire de
salida sirve para ajustar la velocidad de alimentacion del secador.
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2.4 CONTROL DE COLUMNAS DE DESTILACION:

Las columnas de destilacion forman parte de muchos procesos con una
variedad de modos de operacion y una gran variedad de procesos y objetivos de
cantrol. Trataremos de ver solamente ¢l modo continuo de operacion de una
columna de dos productos, en donde el objetivo basico del control consiste en
mantener una separacion especificada a los costos de instalacion minimos posibles,
cuando ocurren perturbaciones en la entrada.

2.4.1 Mediciones de funcionamiento: La miedicion en linea de funcionamiento
de una columna de destilacion requiere determinar la composicion del producto o
alguna otra variable que sea una indicacion de dicha composicion. La medicion méas
comin utilizada para el control de calidad del producto es la temperatura del plato
cerca de uno de los extremos de la columna. El punto de nedicion se localiza en
general en el plato en donde ocurre la variacion de temperatura para un cambio
determinado en la composicion del producto. La especificidad de fa relacion
temperatura composicion esta influida por el control de la presion y la composicion
de la alimentacion,

La determinacién automatica directa de la variable de funcionamiento, la
composicion de la corriente de producto, proporciona la mejor base para el control.
Se han creado varios dispositivos analiticos en la linea, que han dado buenos
resultados como dispositivos censores en circuitos de control automatico para
fraccionados.

Hay vanas razones por las cuales el control de composicion de los
fraccionadores no se emplea de una manera tan general conio podria hacerse. Entre
ellas estan: la falta de comprension del proceso de fraccionamiento, conceptos poco
reales de las relaciones entre la economia y el funcionamiento del fraccionador,
seguridad deficiente en el equipo analitico y poca familiaridad con los procesos de
mantenimiento.

2.4.2 Controles de inventario: Los controles de inventario en una columna de
destilacion son los controladores de nivel que regulan el vaciamiento y la
acumulacion de material dentro de la columna, el calentador y el recalentador de
reflujo.

El control de nivel de un recalentador y el nivel de un acumulador de reflujo

se logra por medio de muchas configuraciones distintas del controlador. Si, como se
indica en la tabla 2.1, se estan considerando el reflujo, la cbullicion v los indices de
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productos como las variables potenciales reguladas, hay doce maneras posibles de
conectar los controladores de nivel.

Tabla 2.1

Variables de cotrada (independientes) Variables de salida
(dependientes)

No controladas Manejadas

Composicion de la|Ind. de reflujo Composicion de destilado

alimentacion

ind. De alimentacion ind. e ebullicion Composicion del prod. de
base

Entalpia de alimentacion ind. del destilado Temps. De bandeja

Temp. De reflujo ind. del produc. de base Nivel de recalentador

Entalpia del vapor Presion de la columna, Nivel del acumulador

Dos de la configuraciones antes mencionadas se pueden eliminar
inmediatamente de este estudio, ya que no mantiene un inventario interno de la
columna. En la figura 2.19 se presenta un ejemplo de este tipo de disposicion no
regulatoria, En este caso, las variaciones en el indice de alimentacion genera
alteraciones en el inventario del liquido en las bandejas de la columna, a menos que
los indices de los productos se ajusten en forma correspondiente, para satisfacer el
balance del material de la columna. Esta clase de control de inventario deja también
sin fuente posible de energia regulable para controlar la separacion.

DESTILADO
ALIMEN-
TACION

VAPDR

PRODUCTO
DE LA BASE

Fig. 2.19

Para que los diagramas de control de una columna de destilacion sean tan
sencillos como sea posible, los controles en cascada, que con frecuencia son
benéficos, se omitiran, Por ejemplo, en la figura 2.19, y segun el disefio mecanico
del acumulador de reflujo y otros factores, quizd sea mejor colocar el control de
reflujo o velocidad de flujo con el control de nivel del acumulador en cascada, para
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reponer ¢l punto de referencia del circuito de control de flujo. También se omiten los
controladores de flujo fijo.

El método de control de inventarios de uso mas frecuentes es el que se
muestra en la figura 2.20. Esta configuracion en donde el nivel del recalentador se
controla por medio del indice del producto de la base y en donde el nivel del
acumulador de reflujo se rcgula gracias a la razon destilado- producto, queda el
reflujo y la ebullicion como variables regulables disponibles para controlar la
separacion. Tomando en cuenta esta configuracion, las perturbaciones como los
cambios cn la temperatura de reflujo y alimentacion, el indice de calentamicnto del
recalentador y la velocidad de flujo de l1a alimentacion, cambiaran la distribucion de
producto o el balance de materia en la columna. Puesto que las composiciones del
producto son mis sensibles a este tipo de errores de balance de material, estas
perturbaciones pueden generar amplias variaciones en la composicion del producto.

%

REFLUJO

DESTILADO
ALIMEN-
TACION

CR

PRNDUCTO
DE LA BASE

Fig, 2.20

Los montajes del controlador de nivel, que son menos sensibles a las
perturbaciones de la entrada de calor, se muestran el las figura 2.21 y 2.22, El
sistema en donde el nivel del recalentador se controla regulando la entrada de calor
de! recalentador, y en donde el nivel del acumulador se controla manipulando la
razon destilado-producto, no es afectado por las perturbaciones calorificas del
recalentador. El indice de calor del recalentador se altera automaticamente para
compensar cualquier cambio en la cntalpia del vapor. Otras perturbaciones
calorificas que afectan el reflujo y la entalpia de la alimentacion altera la relacion
liquido-vapor. Pero no afecta el balance de materia. La configuracion de la figura
2.22, en donde el nivel del recalentador se controla manejando el indice del producto
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de la base y el nivel del acumulador manipulando el indice de reflujo, alcanza la
compensacion necesaria para las variaciones de entalpia de reflujo y mantiene el
balance del material ante cambios de la alimentacion y el calor del recalentador.

CN
REFLUJO DESTILADO
ALIMEN-
TACION
VAPOR s ‘
e REFLUJO DESTILADU
PRODUCTO
2.2\ UE LA BASE
VAPOR ,
PRODUCTO
DE LA BASE 2.22

Fig. 2.21y 222

Para el control automitico de realimentacion de la composicion, la
configuracion de la figura 2.21 pennite ejercer un buen control basado en la
temperatura de bandeja o en la composicion, regulando el indice del producto de la
base.

2.4.3 Controles de entrada de calor: Puesto que las variaciones en la entrada
de calor son perturbaciones importantes para el control de la columna de destilacion
se han formulado varios métodos para eliminar las alteraciones resultantes. Por
ejemplo, cualquier variacion en la temperatura de reflujo provocard alteraciones en
el flujo interno de liquido que desciende por la columna. Un método para eliminar
esa perturbacion consiste en aplicar un pequeiio sistema de control de reflujo interno
para fines especiales.

Otra perturbacion comin en la entrada de calor es la que provocan las
variaciones en la entalpla del medio de calentamiento del recalentador. Las
sobrecargas de presion en sistemas de abastecimiento de vapor, y las variaciones en
la calidad del mismo, son muy comunes y pueden trastornar el funcionamiento de la
columna de destilacion.
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Si las variaciones de entalpia del vapor son importantes resulta ventajoso
arreglar los controladores de nivel de columna de tal manera que se eliminen
automdticamente estas perturbaciones. Como se muestra en |a figura 2.24, esto se
logra si el nivel de recalentador se mantiene regulando la velocidad de flujo del
vapor. Cualquier variacion en la entalpia del vapor se detecta inmediatamente debido
a un cambio de nivel en ¢l recalentador y el controlador del nivel se ajustard la
corriente de vapor para compensar el cambio registrado en la entrada de calor. Este
método permite corregir las perturbaciones calorificas antes que afecten el buen
funcionamiento de 1a columna de destilacion.

El control de la entalpia de alimentacion es a menudo importante cuando se
utiliza un intercambiador de calor de producto de la base a la alimentacion. Como se
ilustra en la figura 2.23 las alteraciones de la entalpia de alimentacion, el flujo de
producto de la parte inferior y la accion de control de la composicidn, degradan
gravemente el funcionamiento del controlador de la composicion o la temperatura. El
control de la entalpia de alimentacion se logra por medio de las téenicas que se
vieron en la seccion de control de intercambiadores de calor.

ALIMENTACION

«y
—

CN VAPOR

l_<

Fig. 2.23

En esta configuracion, la accion comectiva efectuada por ¢l controlador de
temperatura de la columna generara un cambio en el flujo de producto de la base. El
cambio en este flujo se alterara el calor transmitido a la alimentacion y, sin el control
de 1a entalpia de la alimentacion, afectard la temperatura de li columna asi como el
flujo descendente del liquido por la misma.
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2.4.4 ANALISIS DE METODOS DE CONTROL PARA TORRES:

Los siguientes métodos de control se dividen en cinco grupos:
A) La variacion de la velocidad del vapor neto de la columna at tanque de reflujo.
B) Variacion del area superior del condensador por cambios en la condensacion o el
nivel de refrigerante,
C) Variacion entre las diferentes temperaturas entre el proceso y el enfriador.
D)Variacion del flujo de calor en la parte superior del condensador (Coeficiente de
transferencia de calor multiplicado por la diferencia de temperatura).
E) Otros métodos

Todos estos métodos cuentan con caracteristicas semejantes, una valvula de
control, un tipo de condensador por lo que distingue a estos métodos es la variacion
de flujo entre otras cosas.

Se discutird el comportamiento y la conveniencia de los métodos de control de
presion cuando se aplican algunos de los siguientes tres casos:

Caso 1. Siempre positivo, 1a parte superior es parcialmente condensada.

Caso 2. Siempre cero en un estado estable pero podria ser negativo durante
las etapas transitorias, la parte superior es totalmente condensada,

Caso 3. Algunas positivas, algunas cero, en un cstado estacionario, pero
podria ser negativo durante algunas transiciones.

Aungue si bien la velocidad final del vapor podria ser en cualquiera de los dos
(positivo y negativo en estado estable) podriamos obtener la velocidad de vapor
negativa solo en estados transitorios. Esto ocurre cuando la velocidad de
condensacion es alta y lo combinamos con vapor negativo y es compensada por la
adicion de gas y la presion de a columna decrece.

Vale la pena notar que en algunos momentos el comportamicnto que presentan
los sistemas de control de proceso dependera de la entrada del flujo al tanque del
condensador mas arriba o abajo del nivel del liquido. Las figuras siempre muestran
la linea de la parte superior del tanque mostrando la tuberfa sumergida. Para la
entrada por abajo del nivel del liquido la figura sicmpre muestra la entrada del
tanque al fondo con claridad. El tubo sumergido puede ser usado. Igualmente en
algunos diagramas la linea muestra que el tanque y la coluinna pueden quedarse con
¢l reflujo a la mismna presion. (EI simbolo del condensador consiste en un circulo con
un rectangulo en medio de este, superpuesto, ¢l condensador puede ser de liquido
enfriado o aire enfriado.
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Para una correcta seleccion de métodos de control de presion se n algunas

opciones:

o Para operar al vacio use el método A-lec. Para la presion de

operacion decida cual de los tres casos de velocidad final de vapor
aplica.

Caso |: Velocidad final de vapor sicmpre positiva. Use uno de los
métodos del grupo A donde varia la velocidad de vapor neto.

Caso 2: Velocidad final del vapor es cero y en estado estacionario,
Escoja un método entre los grupos C, B y D considerando los
factores. Frecuentemente usc el método B-2.

Caso 3: Velocidad final de vapor positiva o cero en estado
estacionario. Use el método E-1 (método A-la o A-1b ademas de
los métodos de los grupos B, C o D). Use el método D-3a o E-2
solo. Con los métodos del grupo B la temperatura de reflujo podria
variar mas que con otros casos.

Notas de disefio: Cuando el vapor esta en estado estacionario su velocidad es
cero por lo que la velocidad de condensacion en el tanque de reflujo puede canbiar
algunas veces mas rapido en la salida de la columna de presion. El potencial es
parecido cuando la salida es alta, cuando el condensado es altamente subenfriado y
el vapor es condensado en ciertos intervalos de temperatura. Bajo estas condiciones
la condensacion puede cambiar en algunos instantes si la superficie del liquido es
agitada. Todos los métodos de variacién de drea excepto ¢l B-6 produce condensado
subenfriado. Evitando los aumentos de potencial en situaciones sensibles de
velocidad de entrada del vapor al tanque de reflujo podria disiparse.

2.44.1 CASO I: Velocidad de vapor neto positiva:

o Meétodo (A-1a) (figura 2.24)

A) Variacion de la velocidad final del vapor.
1) No composicion de gas.

A) Vilvula PC enla linea final de vapor.

-Operacion: El control afecta directamente la cantidad de vapor y por lo tanto la
presion de la columna.

-Ventajas: Este método es simple y directo.

-Desventajas: Generalmente ninguna aunque si bien responde lentamente cuando la
velocidad final del vapor es baja.
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-Donde usarlo: Este método es usualmente la mejor opeion cuando la velocidad del
vapor es siempre positiva y pequeiia.

-Configuracion: Aunque este método puede ser configurado de varias maneras
nosotros preferimos, subir el condensador arriba del tanque de reflujo y arreglar la
tuberia asi el condensado y el vapor fluyen libremente dentro del espacio del vapor
en el tanque de reflujo. Esto reduce la oportunidad de que el liquido inyectado, el
liquido inestable y el vapor fluyan. El agua agria alimentada como vapor a una planta
de recuperacion de azufre es un ejemplo donde el flujo de vapor esta fijo y el tanque
de reflujo es deseable.

Fig. 2.24

-Altemativas: El método D-3 reduce la cabeza del vapor, es gencralmente
inatractiva.

¢ Método A-1b (figura 2.25)

a)Variacion de la velocidad final de vapor.

1) No composicion de gas.

B) Vilvula PC en linea de desagile del compresor.

-Operacion; El control varia directamente con la velocidad final del vapor y por lo

tanto con la columna de presion. La linea permite ayudar a la operacion de la
columna cuando el compresor es inoperante.
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Normatinente cerrada

e
Alivio

v

Fig. 2.25

-Cuando usarlo: Este método puede ser usado en una refineria de petroleo crudo, en
unidades de columnas atmosféricas y en cracker catalitico principalmente en
columnas fraccionadas. Estas columnas operan a presiones bajas y mandan sus
vapores a equipos de mayor presion.

-Configuracion: Ver método A-la

e Método A-Ic (figura 2.26)

A)Variacion de la velocidad final de vapor.
1)No composicion de gas

¢)Valvula PC en la linea de desagile del cyector.

-Operacion: El control de presion varia la velocidad en el desagiie,por lo que afecta
el proceso de la velocidad de vapor en la succion del eyector, y por lo tanto,
mantiene la presion de la columna. El eyector remueve ¢l aire el cual sale a lo largo
del sistema de destilacion con vapor de proceso el cudl satura el aire.

-Donde usarlo: Es el método mds comiin para la destilacion al vacio. E! sistema
analogo para destilacion a presion es el método A-1b.

-Configuracion: El eyector es simple y de confianza bajo condicioncs apropiadas.
Motivando la corriente debe ser constante la presion. La succion del eyector no debe
ser estrangulada. La excesiva estrangulacion causa que la expulsion sea inestable.
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S 0§ vapot

Vapor
vel >0

Fig. 2.26

Es permisible la variacion de la presion absoluta de la columna si es menor el
cambio de la presion atmosférica, una presion absoluta mide los elementos que
podriamos usar.

Existen tres caminos para la medicion de los errores debidos a la acumulacion
de condensado en la conduccion de la presion:

a) Montar un instrumento al mismo nivel que ¢l drenaje y tenerlo de guia
horizontal,

b) Montar un instrumento mas arriba del drenaje y suministrar una pequeiia
salida o una purga de aire como guia.

¢) Montar un instrumento mas amba del drenaje, hacer una guia lo
suficientemente larga y un paso, asi el condensado no se acumula. Cuando
garanticemos aislar o guiar el calor.

2.4.4.2 Caso 2: Velocidad final de vapor es cero.
e Meétodo B-la (figura 2.27)
B)Variacion de! area de condensado

1)Valvula PC como condensador interno
a)Liquido-refrigerante condensado.
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-Operacion: Controla las variaciones en una area disponible para condensacion por
la variaeion de la velocidad del vapor. La valvula de control eerrada hace que
decrezca la presion en el eondensador y el nivel del liquido en el eondensador
aumenta,

-Ventajas: Es de simple manejo. La presion en el tanque y la columna es la misma.
Es usado euando el destilado no puede ser contaminado con el gas por
envolvimiento.

-Desventajas: La operacion se resiste a comprender algunos métodos alternativos.
La condensacion en tuberia podria ser disefiada por flujo gravitacional. Esto requiere
atencion en la elevacion del eondensador, la localizaeion de la valvula de control y el
tamaiio y la tuberia. La valvula de eontrol podria ser tan grande eomo por el método
B-2. Preferimos el método B-2 al B-1.

Linea igualada

Fig. 2.27

-Nota: El condensado podria entra al tanque de reflujo por abajo del nivel del liquido
entonces esos cambios en la presion del eondensador podrian afectar ¢l nivel del
liquido condensado. De la misma forma la configuracion de la tuberia B-1a y B-1B
es similar a D-3b pero el prineipio de operacion es diferente.

¢ Método (B-1b) (figura 2.28)

B) Variacion del area de condensado

1) Vilvula PC como condensador intemo.
B) Aire-refrigerante condensado.
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Fl método B-la amplia la discusién. Dos comentarios especificos acerca de
este método (B-1b) muestra lo siguiente:

a) Algunas condensaciones ocurren en los tubos, algunos pasos de tubos se
arreglan méas convenientemente que otros, Un simple paso en tubos trabaja
bien.

b) Algunos diseiiadores preficren el airc-refrigerante condensado por una
paso simple por tubos, y una pendiente. Mejor que el horizontal por toda la
variacion de] area de disefo.

Linea igualada

A

Vapor
caro

Y

Fig. 2.28
o M¢étodo B-2 (figura 2.29) .
B)Variacion del area de condensacion.

2)Vilvula PC como condensador externo.

-Operacion: Controla las variaciones de drea disponible de condensacidn por la
variacion de flujo de condensado para ¢l condensador.

-Ventajas: lgual al método B-1a.
-Desventajas: La tuberia de condensacion podria ser disedada para el flujo

gravitacional. Esto requicre atencion a la elevacion del condensador, la cOlocqguon
de la valvula de control, el tamaio de esta, el tamano de la linea y la configuracion,

46



Capitulo 2 Anilisis de control basico para equipo de praceso

Es preferible el método B-2 al B-1. Es mas facil de entender y requiere uma
vilvula de control mas pequena. Esto denota:

[. La valvula de control es localizada para el condensado externo mis que el
interno y,

Il La linea externa del condensador quiza entre al tanque de reflujo por abajo
del nivel del liquido. Nosotros preferimos que entre por arriba del nivel del
liquido entonces el nivel del tanque no afectari el nivel en el condensador.

El diseio muestra la localizacion de la valvula de control lo mds cercana
posible al tanque de reflujo para asegurar la cabeza maxima estatica que promueve
al flujo de condensado y minimiza los efectos de flujo liquido en la tuberia vertical
desde el vapor de la valvula de control.

-Alternativas: Con la igualacion de la linea, la presion del tanque de reflujo deberfa
ser indeterminada y podria estabilizarse. La variacion de la presion puede ser un
contratiempo al flujo del condensado, ya sea dentro o fuera del tanque de reflujo.

Linea iguaiada

ceto

@ r——3p Vapo!

v

Fig. 2.29
o Meétodo B-3 (figura 2.30)

B) Variacion del area de condensacion.
3) Vilvula enla derivacion (by-pass).
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-Operacion: En cste método de variacion de drea. (comanmente llamado sistema de
condensador sumergido) el condensador es localizado cerca del suclo, y auntenta ¢l
nivel dc condensado. El tanque de veflujo es localizado mas arriba que cl
condensador, y es lo suficientcinentc alto para suministrar la cabeza de succion de la
bomba. El condensado pucde ser subenfriado. Algunos vapores de la derivacion (by-
pass) sc condensan al entrar al tanque mas arriba del nivel del liquido. Como este
vapor sc condensa, aumenta de la temperatura de la superficie del liquido.

La superficie del liquido en ¢l tanque csta mas fria que la superficic del
condensador. Esto cansa la suficiente diferencia en la presion dc vapor que el
condensado sc mueva hacia arriba dcl tanque. Esta diferencia de presion es
usualmente 3 psi 0 menos.

-Accion de los controles: Si la presion en la cohunna aumenta, el control de la
presion, incrementa la velocidad de vapor en la derivacion (by-pass). Estc aumcnta
la temperatura superficial del liquido y de Ia misma manera la presion de vapor en el
tanque. Este aumento cn el nivel del condensador, reduce el area de condensacion.
Esto reduce la velocidad de condensacion y se dirige a restavrar la presion cn la
columna.

-Ventajas: El condensador ticne facil acceso para inspeccion y reparacion. Fl
soporte estructural del condensador es mas barato que para un condensador elevado,
y la valvula de control es mas pequeiia que en otros métodos,

-Desventajas: El drea dc enfriamiento requerida en el condensador sumergido lo
hace mas costoso que el condensador elevado de la misma capacidad de
condensacion. En una aplicacion con un intervalo ancho dc ebullicion, las porcioncs
mas pesadas sc separan primero para cl vapor. Esta fraccionacion dentro del
condensador gencrara vapor incondensable cn el condensador externo. Un buen
deseinpeino requicre una velocidad de condensacion estable cn cl reflujo. La
superficie del liquido no deberia agitarsc y 1a parte supcrior dcl tanque de reflujo
deberia aislarse. En una aplicacion donde el destilado tuvo un intervalo estrecho de
ebullicion una intensa presion y un aumento en el tanque de reflujo ocurrira siempre
y cuando pasc inadvertida la agitacion en la superficie dcl tanque. Los disedos de la
base (velocidad de vapor en la derivacion (by-pass) y cl refrigerante requerido) son
empiricos y nos esta dispuesto al célculo.

-Variacion Algunas veces la presion en el tanque de reflujo es controlada mejor que

en ¢l tanque. Esto evita un control pobre y podria levantar lo suficicnte cualquier
reaccion quimica reversible a la accion de la védlvula de control de la columna de
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presion. Las diferencias entre el tanque de reflujo y la columna de presion son
pequedas, el control de la presion del tanque de reflujo es satisfactorio.

-Comentarios: Este método es controversial por diferentes razoncs. Primero, la
ventaja de localizar el condensador a nivel del suclo contra localizarlo en la zona
alta es dificil de cuantificar. Segundo, no es facil entender comno trabaja este método.
Tercero, el disciio es empirico y finalmente algunas instalaciones ticnen aun mas
fallas que otras operaciones exitosas, '

vapor
cer

Tonque puede ser
horizental o vertical

Fig. 2.30

o Método B-4 (figura 2.31)
b) Variacion del area de condensacion.
4) Valvula PC en ¢l destilado liquido.

-Operacion: Estas operaciones gustan de otros nétodos de variacion de area excepto
el tanque de reflujo que siempre esta inundado.

-Ventajas: El sistema de control de tanque de reflujo no es requerido. En algunas
instancias el mismo tanque de reflujo es omitido resultando mas rdpida la respuesta
del control de calidad.

-Desventajas: Los cambios en la velocidad del flujo del destilado por el control de la

tcmperatura quiza sea menos objetables que el flujo directo del destilado hacia el
alinacenamiento,
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-Donde usario: El sistema pucde ser usado cn plantas de gasolina natural.,

-Altemnativa: El control de presion podria variar el reflujo o el condensado total,
mejor dicho ese destilado, excepto cuando el flujo de destilado es relativamente alto
y ¢l destilado va directamente hacia el almacenamiento. ;Por que? Si la variable
manipulada es el flujo de destilado (1), si esta es mas pequeda que ¢l flujo del reflujo
este tendrd menor efecto en la columna de presion (2), La variacion de la carga de
calor aumenta el balance de materia de la columna exterior y por lo tanto la calidad
del producto y; (3) la variacion dc la carga de calor aumenta la alimentacion de la
columna por ¢l destilado.

Tanque caslo
fotalmente
inundado

Fig. 2.31

o Mctodo B-5 (figura 2.32)
B) Variacion del area de condensacion
5) Dos controles de lazo.

Esta ¢s una variacion del método B-2 en el cudl la presion en el tanque de
reflujo es controlada por debajo de la presion de la columna.

-Operacion: Jgual que B-2. La presion de la colurnna es controlada variando el drea
disponible para condensacion por la variacion del flujo del condensado en cl
condensador.

-Donde usarlo: Algunas veces el método B-2 (control de vatvula en el condensador
externo) puede no scr usado por que se desea un condensador elevado, también
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aseguramos el flujo inferior de condensado dentro del tanque de reflujo por
gravedad. Frecuentemente la parte superior del tanque de reflujo aprovecha esta
elevacion dejando una pequeiia difcrencia para promover por gravedad.

Fig. 2.32

o Meétodo B-6 (Figura 2.33)
B) Variacion del area de condensacion
6) Valvula de control sobre refrigerante.

, Condensacién en
tubos

(23 Vapor at
sistema

| Boiler
../ almentacidn de agua

Vapor
cero

Fig. 2.33
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-Comentarios: No es comin en refinerfas de petréleo, Debemos apreciar una
alternativa de variacion de drea es un método es semejante al B-2 aunque menos
subenfriado, pero se debe enftiar la reserva a causa de otro problemas.

o Meétodo C-1 (figura 2.34)
C) Variacion de la diferencia de temperatura
1) Liquido-refrigerante condensado.

-Operacion: El control de temperatura varia la velocidad del anticongelante fresco
entonces sostenemos la temperatura con una mezcla de refrigerante fresco y
recirculado que entra al condensador. La columna PC reinicia el TC.

-Ventajas: El intervalo y la lincalidad es superior al método B-3. El calor es
recuperado en ¢l nivel de temperatura mas alto por el coeficiente de temperatura de
calor y el drea es guardada en su médximo. (Ventajas solo si el refrigerante caliente es
usado para calentar). Este método es anlogo al método C-2.

Fig. 2.34

-Desventajas: Este sistema probablemente responde mas {entamente que los
métodos de variacion de drea.

¢ Método C-2 (Figura 2.35)

C)Variacion de la diferencia de temperatura.
2)Aire-refrigerante condensado.
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-Operacion: El control de temperatura varia la porcion de aire de recirculacion fresco
y de aire al control de temperatura del aire que entra al condensador. El PC reinicia
el TC. Este método es andlogo del método C-1

-Desventajas: Aire fresco y la recirculacion de este podrian ser mezclados también
con el aire del condensador, los cuales tienden a tener una temperatura uniforme.
De otra forma el control de presion quiza sea un plano irregular si el aumento del
solido es algo que sea evitable. La atencion en la operacion puede ser necesaria si
cambia la carga requerida en el del condensador, la temperatura del aire, o los
vientos causados por la posicion automdtica de las persianas de recirculacion que
cambian de una posicion extrema 2 otra.

-Donde usarlo: La recirculacion del aire puede prevenir la concentracion de solidos
en un lado del condensador. Durante el proceso nosotros cominmente lo usamos en
los climas frios cuando los proceso contienen corrientes de vapor. También es usado
para evitar la formacion de hidratos.

Fig. 2.35

o Método C-3 (figura 2-36)
C) Variacion en la diferencia de temperatura.
3) Evaporador condensador.

-Operacion: Los vapores son condensados por agua espreada. El agua es enfriada

por evaporacion. La velocidad de evaporacion y por lo tanto la temperatura del agua
enfriada es variable por ¢l ajuste de la recirculacion del aire hamedo.
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-Comentarios: Esta es una torre de enfriamicnto dénde el condensado es intemno es
mayor que ¢l externo. Es un tipo similar a una torre de enfriamiento con refrigerantes
multiples internos y condensadores pueden ser usados en refinerias de aceite, pero
no es nuy combn por que ¢s mas atractivo que una tuberia que enfrie con agua de
proceso la torre,

Algunos discuten la termodinamica y la transferencia de calor del sistema de
evaporacion, Ademas listan las siguientes ventajas sobre el aire-lavado como
refrigerante. Si es posible que:

a) El flujo de aire inferior y asi de esta manera aumenta la fuerza.

b) El uso de pasos miltiples en una lado del proceso v se reduce el area total

¢) Llevaracabo el aumento de la temperatura de condensacion

d) Controlar la unidad con compuerta de tiro por que el flujo de aire y el

tamailo son pequeilos

fo Ate
/ h tgsco
Condgensado
icero vapor)
e/

Soga
g ﬁ::ﬁfi
de agua

Fig. 2.36
o Meétodo D-la (figura 2.37)

D) Variacion del flujo de calor
a) Valwula de control.

-Operacion: El control incrementa el flujo de refrigerante por lo que decrece la
presion y viceversa.

-Desventajas: La respuesta es frecuentemente lenta por que el condensador retrasa el
control de lazo,
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Podemnos promover el ensuciamiento cuando ¢l agua cs el refrigerante. Tl
eusuciamiento del agua es rapido como su velocidad es inferior y obtenemos el
calentamiento en el condensador.

-Donde usarlo: El limite de sus aplicaciones se da donde existe refrigerante y
queremos obtener también calor. Nosotros tenemaos que usar 120 F como el limite
para ¢l agua en una torre de enfriamiento,

(Se puede mencionar que la valvula de admision del agua-refrigerante podria
ser considerada solo cuando el vapor este por arriba, la linca de temperatura es
menor, esta cerca de los 120 F. Este tipo de linea guia es usada porque el agua de
enfriamiento existe quiza el vapor aunente la temperatura de linea cuando el area
del condensador es amplia (tubos limpios, agua fria de refrigerante, velocidades
lentas en la parte superior). Pero nosotros necesitamos observar la curva de
condensacion, si la temperatura de condensacion decrece repetidamiente con la
condensacidn inicial, de ahi en adelante la temperatura méxima del agua refrigerante
quiza sea mucho menor que la linea de temperatura del vapor.En estas situaciones el
vapor aumenta la temperatura de la linea y esto nos ayuda al control,

Vapor
10

Fig. 2.37

-Comentarios: La valvula de control parece ser econdmica por que minimizamos la
velocidad del refrigerante. Pero la vilvula de admision no reduce el costo del
refrigerante ¢n el condensado por que podria tener la capacidad de encontrar el
maximo condensador,
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-Método D-1b (figura 2.38)

d) Variacion del flujo de calor

1) Variacion de la velocidad del refrigerante.
b) Ventilador fijo.

-Operacion: Al controlar ¢l ventilador fijo variamos el control de la presion.

-Desventajas: El ventilador debera ser detenido en su servicio hasta ajustar el
mecanismo del ventilador,

-Comentarios: Debera ser menos afectado por la precipitacion en un giro inducido de
ventilador en el condensador que en una unidad de giro forzado. Esto podria ser
considerado con un alto costo de mantenimiento, perdida en la capacidad de poder
elc., en la seleccion de este tipo de condensadores. Las aspas del ventilador podrian
fijar o ajustar el mecanismo y podria tener menor histéresis y podria incluir un
posicionador fijando la distancia podria ser ajustado obteniendo un resultado
negativo contrarrestando la conveccion natural, entonces la condensacion es lenta y
podria alcanzada. Si el condensador tiene mds de un ventilador, todos los
ventiladores deberan tener el mismo tiro. Este método es similar al usado con las
tablillas de control del aire (Método D-1c) y es andlogo al de la valvula de admision
del liquido enfriante (inétodo D-1a).

[ ]
v,
Dit)

Vopor
cero

Fig 2.38
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-Meétodo D-1¢ (figura 2.39)

D)Variacion del flujo de calor.

1)Variacion de {a velocidad del refrigerante
¢)Persianas.

Operacion: El control de variacion de la apertura de persianas varia el control de
presion.

Comentarios: Las persianas estdn puestas mds arriba del condensador, las cuales
cuentan con proteccion pase lo que pase. Aunque si bien la funcion de las persianas
puede iniciar como vélvula de control, las persianas parecen tener mas variables en
calidad que las valvulas en control. Si bien la operacion es confiable, al inicio de la
operacion, los motores de las persianas no pueden hacerlo para persianas diseiiadas
simplemente por el manual de operaciones. Puede producir un deterioro en la
resistencia, friccion, histéresis, operacion del motor y poder. Este método es similar
al usado en el método D-1b y es andlogo al de la valvula de admision del liquido
refrigerante (Método D-1a)

e

Vapor
cero

Fig. 2.39

-Método D-2 (Figura 2.40)
D) Variacion del flujo de calor.
2)Desviacion del vapor.

Comportamiento: Este método no hace el trabajo cuando el vapor producido ¢s cero.

Se tiene cl testimonio del fracaso v se ofrece la siguiente explicacion basada en un
estado estacionario. Recuerda que tenemos lo siguiente: el condensador que drena
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libremente dentro del espacio de vapor del tanque de reflujo donde la presion es
menor que en la columna. El refrigerante es insignificante. Quiza sea mezclado con
el condensado en la derivacion (by-pass) o entre al tanque de separacion.

El vapor condensa en el condensador, y con su velocidad cs inferior que en el
tanque de reflujo. La velocidad de condensacion en cada uno de estos dos sitios es
igual al producto del coeficiente de transferencia de calor, drea de condensado y
punto medio del diferencial de temperatura. Si la valvula de control cambia deberia
afectar la velocidad de condensacion, insignificante en el condensador y escasa en el
tanque de reflujo. Suponiendo el sistema ddnde el equilibrio y ¢l control de la
valvula abren ampliamente.. la presion del tanque de reflujo y por lo tanto el punto
medio del diferencial deberan incrementarse. Asi de esta manera abriendo la
derivacion (by-pass) deberia incrementarse la velocidad de condensacion total que
es requerida por €l disefio.

Comentarios: este método se observa como el método B-3 pero tiene dos diferencias
En ¢l método B-3 el condensador es un equipo inundado y en este método el
condensador sigue drenando 2) El método D-3 trabaja y este método no lo hace.

PC

No se inunda Vagor

cero

(V]

No trabaja

Fig. 2.40

-Método D-3a (Figura 2.41)

D) Variacion del flujo de calor

4) Valvula de adimision en la parte superior.
A) Tanque con venteo abierto.
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-Operacion: Este tipo de control es muy sencillo la valvida de control esta totalmente
abierta a la corriente que domina la columna de presion.

Nota: este condensador operando a presion constante condensa
automaticamente todo el vapor que entra. Cuando la velocidad de vapor de entrada
decrece, el coeficiente de transferencia de calor decrece porque la concentracion de
incondensables en ¢l condensador se incrementa. Los incondensables fluyen dentro y
fuera de del condensador via el tanque de reflujo con verteo.

-Ventajas: Es muy simple, respuesta rapida, el reflujo del tanque y el condensador
necesitan sola ser disefiados para operar a presion atmosférica.

-Desventajas: La valvula de control es mas extensa que fa alternativa del sistema de
control, el condensador podria ser mas grande por la operacion a presion
atmosférica, la bomba de reflujo podria general mayor calor.

-Cuando usarlo: Es maés atractivo cuando la linea de arriba es pequefia. A de ser
dificil imaginar o justificar la existencia de este método en una columna de
refinacion de aceite donde el didmetro de la linea de vapor quiza sea de 3 ft. o mds,

Venteo abrerto

o

Fig. 241

-Método D-3b (figura 2.42)

D) Variacion del flujo de calor

3) Valvula de admision en la parte superior.
B) Tanque de venteo cerrado.
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Operacion: En el método D-3a el sujetador de la columna de presion es simple por la
total apertura de la valvula de admision de !a corriente, el condensador
automaticamente condensa todo el vapor el cual entra. Como la velocidad interior
decrece, la presion en el condensador y el tanque de reflyjo decrece. Este
decremento en la temperatura de condensacion y de esta manera la diferencia de
punto medio del calor de tranferencia.

Ventajas: Es muy simple y de rdpida respuesta.

Desventajas: La valvula de control es mas extensa que un sistema de control
altemativo, la presion en el condensador y el tanque de reflujo es variable. Estos
efectos requieren una bomba de calor y quizd impone el disefio del condensador y
del tanque del servicio de vacio, sistemas requeridos, valvulas de seguridad de la
columna y tanque de reflujo.

o Vapor
caro

Venteo cerrad®

>

Fig. 242

Comentarios: En estc método la presion del condensador ¢s usnalmente mas baja
que la presion de la columna pero eso no es mis que el punto medio del area
requerida. La valvula de control serd mas ancha en su apertura, entonces la presion
del condensador se aproximara a la columna de presion.

2.44.3 Caso 111 (La velocidad final de vapor algunas veces e€s positiva |
algunas negativas).

-Método E-1 (figura 2.43)
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El método E-1 es una conbinacion del método A: PC en la salida y el método
B, C, o D: cualquicr variable de eondensado es la obligacion de este método exeepto
B-3, D-3 y D-3b.

-Operacion: De la configuracion mostrada, si la presion de  la columna  esta
elevada, el punto fijo de la presion en la linea de venteo del PC retornara después a
la normalidad, 1a velocidad de salida decrece a cero. Pero retornando a la ocurrido
gradualmente los incondensables en el tanque de reflujo se disuelven en el liquido
destilado y abandonara el sistemna.

-Variacion: La velocidad del vapor producido es muy pocas veces mas grande que
cero, la linea de salida de PC quiza sea remplazada por la salida del manual, Un
simple intervalo de control dividido quizd sea sustituido por dos controfes de
separacion en una sinple combinacion de ambos lazos. Esto podria evitar posibles
problemas con término-reinicio en la separacion de controles.

'Caso il métado
vélvula do conlrol

Set poinl
normat

Set point alto

Fig. 243

-Método E-2 (Figura 2.44)

-Operacion: La caida de presion, fabricada por las valvulas del control de gas
abiertas mantienen la presion cerrando la valvula de escape. La presion ascendente

de la valvula de controf de escape abre y mantiene la presion, la confeccion de la
vilvula de control cierra lo que haga falta.
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-Ventajas: Rapida respuesta, ficil de entender.

-Desventajas: El sistema incrementa la salida de la corriente de gas y requiere un
origen de gases incondensables compatibles con el proceso y disponibles en ta parte
alta comno en la columna de presion. Aunque fa concentracion de los gases
incondensables se disuelven en el destilado es menor que el equilibrio, quiza esto
sea objetables. Se encontro este problema en una refineria de petroleo. Las dos
valvulas del sistema son firmes y requiere cuidado en la calibracion de dos
posicionadores. Quiza produce un control mds pobre que un buen sistema de una
valvula simple.

-Alternativa: Este método puede perder gas ¢ incrementar innecesariamente la
velocidad del gas de salida. Esto puede resultar incorrecto en el control para
muchos, la posicion de la vilvula es de suponerse que es ajustable.

Qases incondensables

Fig. 2.44
Comentarios: Encontramos un camino para vapor continuo entre el condensador
externo, v el tanque de reflujo no es requerido por este método.
2.5.- TANQUE SEPARADORES LIQUIDO-GAS
2.5.1 -Recipientes: Son tanques en los cuales se lfeva a cabo la separacion de

liquidos de pases, pueden ser horizontales o verticales. En el diagrama 2.45, se
muestra un e¢jemplo de ¢stos:

62



Capitulo 2 Andlisis de control bésico para equipo de proceso

Fig. 2.45

El nimero 1 en el dibujo nos muestra un control de nivel (LC), el cual nos
asegura el nivel constante del tanque, €l nimero 2 indica un control de flyjo, (FC) el
cndl asegura un flujo constante al sistema que continiia. El nliimero 3 nos indica
simplemente el desfogue del sistema en caso de que este se presurice, evitando
cualquier accidente, y la parte mas importante viene indicada con el nimero 4, la
cual en caso de que el liquido que estemos manejando no tenga la presion suficiente
(P°) y se necesite presurizar el tanque, este sistema de control de presion, permita la
entrada o salida del gas o vapor.

2.5.2.-Tanques: Estos pueden ser horizontales o verticales, dependiendo de lo
que nos interese para el proceso, si lo mds importante es el gas, nos conviene un
tanque vertical, si lo importante es el liquido, es mejor un tanque horizontal. A
continuacion se muestran ejemplos de estos:

a)Tanques con tiempo de residencia menor a 20 min.; En el diagrama
2.46 se muestra un sistema, el cual consta de un conirol de presion, para sistema en
los cuales la presion (P°) sea elevada, tiene un control de nivel, para evitar que
nuestro tanque se inunde y se desparrame.

El control de nivel es posible cambiarlo por un control de flujo (FC), pero eso
dependera de lo que se tiene a continuacion en la linea. Se debe evitar poncr dos
controles de flujo en el sistema ya que causan interferencia,
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x
5
;L,

1 1 1)

(’\
l
=—@)

Fig. 2.46

Por la misma causa hay que evitar, en las lineas que tengan diferente flujo,
poner control en todas.

B)Con un tiempo de residencia menor a 20 min. se presenta olro
sistema en ¢l contamos con una malla separadora evitando que el liquido regrese al
sistema,

e | i

Lzmiggfﬁb—w

Fig. 2.47

Containos una bomba que nos da la presion hacia el resto del sistema, asi se
asegura un flujo constante al resto del sistema. A una presion mayor, el LD es mayor
y menor el diametro.

C)En este caso contamos con un sistema de control de presion, ef cual
lo que nos ayuda es a mantener la presion constante en el sistema, contamos también
con desfogue en caso de que se presurice el sistema, (Fig. 2.48).
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reesioh

Fig 2.28

El control de flujo puede también ser canbiado por un control de nivel como
en casos anteriores, pero esto dependera del sistema que continde después de este
equipo.

D)Este tipo de equipo cuenta con una pierma separadora, con un
control de nivel, para evitar la inundacion de esta y permitir la salida de ios liquidos
pesados. El tiempo de residencia es menor a 20 min..

|~—* s

Fig. 2. 29

Contamos con un sistema de presion el cual nos mantiene la presion
constante, igual que en sistema anterior, contamos también con un sistema de
desfogue.

Asi se ha mencionado a lo largo de este capitulo sobre diferentes controles
basicos de equipos tipicos, pero cabe mencionar que estos pueden ser alterados
segun el proceso (variables a manejar) que se va a controlar.
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GRADOS DE LIBERTAD:

En ¢l disciio de los sistemas de control se deben emplear métodos que definan
¢l resultado deseado y proporcionen cierto indicio de cuando se lograra éste. El
concepto de los grados de libertad constituye un medio apropiado para lograrlo. El
propésito del control automdtico es reducir fos grados de hibertad de! proceso. Un
sistema de control automatico es la implementacion de la reduecion de los grados de
libertad del proceso por medio de dispositivos imecanicos, newmaticos, electrénicos
o de otra indole. Se dice que un proceso esta totalmente bajo contral cuando los
grados dc libertad con respecto a las variables de funcionamiento del pracesa son
idénticos a cero. Dicho de ofra manera, los valores deseados de las variables de
funcionamiento son puntos fijos para el sisteina de control.

Fn los problemas de separacion, por etapas maltiples, de sisteinas en los que
intervicnen varias fases y varios componentes, es preciso proceder a la resolucion
simultdnca, o iterativa, dc cientos de ecuaciones. Esto implica que es preciso
especificar un niuncro suficiente de variables de diseio de forma que cl nimero de
incognitas (variables de salida) sea cxactamente igual al niwncro de ecuaciones
(independiente). Cuando ocurre esto, ¢l proceso do separacion esla univocamenie
especificado.

Las dificultades de cdleulo que se encuentran en I resolucion de grandes
sistenas de ecuaciones, frecuentemente no lineales, es tal que una adecuada
seleccion de las variables de disciio puede aminorar considerablemente  los
obsticulos de calculo. Sin embargo, en la prictica ¢l disciiador no dispone de
libertad para elegir las variables de disefio atendiendo a las conveniencias de
calculo.

Si el nimero de variables de un sistema de varios componentes en equilibrio
entre diversas fases se relaciona con el nimero de ecuaciones que la describe, el
resultado es (regla de las fases de Gibbs):

F=C+2-P donde
= Ninnero de variables intensivas que pueden variar de manera
independiente.
C= Numero de componentes de un sistema.
P= Nimero de fases en el sistema.

Esta relacion es una de las mas importantes dentro de la fngenieria Quimica
debido a sus diversas aplicaciones, tencimos por ejemplo, el edlculo de los grados de

libertad en cualquier sistema sencillo dande existe una, dos o tres fases en equilibrio,

66
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asi cono tainbién ésta relacion representa los fundamentos basicos en el calculo de
los prados de libertad cn equipos de proceso mas complicados de Ingenieria
Quimica como por cjemplo: condensadores, rehervidores, divisores, columnas de
destilacion, absorcion, etc.

Una fase pucde definirse como una porcion fisica distinta y homogénea de un
sistema, ya sea un sélido un liquido o un gas, El munero de fases que un grupo de
computestas quimicos puede formar en un sistema en equilibrio, debe conocerse con
anterionidad a partir del conocimiento de la miscibilidad o inmiscibilidad de los
componentes como liquidos, mas la adicion de una fase gas, de 1a cual 6 a partir de
[a cual, pueda haber vaporizacion o condensacion.

Las vanable tipicas de un proceso de separacion pucden ser variables
intensivas (las cuales son independiente de la cantidad total de la fase ), tales como
composicion temperatura o presion, y por otro lado, las variables extensivas las
cuales dependen de las variables intensivas como ¢l volumen total de la fase que
depende de la cantidad, al igual que la velocidad de flujo o el calor transinitido; o
parametros del equipo como el nimero de etapas de equilibrio. Las propiedades
fisicas como la entalpia o los valores de las constantes (K) no se cucutan,

Un método ntuitivamente sencillo, pero operacionalnente complejo, para
encontrar ¢l nimero de variables de discio independicnte, (Ni), grados de libertad o
varianza del proceso, consiste en  enumerar todas las variables pertinentes (Nv) y
restar de ellas el nimero de ecuaciones independientes (N¢) que relacionan las
variables.

Ni=Nv-Nc

a) Si Nv > Ne, entonces, Ni > 0, implicando ésta circunstancia que ¢l sistema no
esta completamente definido y el ingeniero disefiador necesita especificar otras
varjables para completar el sistema a disefiar.

b) Si Nv - Ne; entonces, Ni = 0, esto implica que el sisteima esta completamente
definido para el diseito.

¢) SiNe > Ny, entonces, Ni < 0, denotando que cl andlisis realizado ¢n el disciio del
sistema, ¢s absurdo; o sea que ¢l andlisis estuvo mal plancado. Tenemos un
sistema con mas restricciones que variables, por lo que ¢l problema esta
sobreéspecificado o no definido.

Las variables son relativamente faciles de cnumerar; sin cmbargo, para

contabilizar correctamente ¢l niimero de ecuaciones independientes (Nc) es preciso
observar cuidadosamente todas las relaciones independientes procedentes de las
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leyes de conservacion de la materia y encrgia, de las restricciones del equilibrio
entre fases, de las especificaciones del proceso y de las eonfiguraciones del equipo.

Nombraremos en adelante Ns como el nimero de corrientes (de entrada y
salida). Las comrientes de entrada y salida de energia no ticnen caraeteristicas
relacionadas con la composicion, temperatura o presion. Ellas son completamente
especificadas por una designacion de la cantidad de ¢nergia, en unidades apropiadas.
Cada carriente de energia, adiciona, entonees, exactamente una variable.

Ciertas relaciones o condiciones de restriccion son a menudo inherentes en el
sisteima partiealar bajo consideracion.

Istas restricciones usualmente torman la forma de identidades o igualdades
cntre dos o mas variables. Por ejemplo, el concepto de las ctapas de equilibrio
involucra las restricciones inlierentes tales como la temperatura y la presion de una
corriente residual en cequilibrio con otra corriente, ya que ambas poseen la misina
temperatura y presion por estar en equilibrio.

intre las restricciones inherentes, una de las mas importantes es de las
especies ausentes.. Por ejemplo, si el sistema contiene un total de tres especies vy si
una comiente contiene solamente, 2 de las 3 hay una restriceion impuesta por la
necesidad de anotar la eoncentracion de la otra especie cotno cero. Otra restriccion
inherente sc encuentra en las composiciones idénticas de los clementos, los cuales
no sufren cambios de composicion, tales como condensadores totales y bombas.

Cuando dos corrientes dejan un clemento simple, éstas deben estar a idénticas
temperaturas y presiones, ain cuando sus composiciones no sean iguales. Entonces
para las dos corrientes, uno puede especificar la temperatura y la presion de una, y la
temperatura y la presion de la otra deben de ser las mismas. Este tipo de
restricciones son importantes Unicamente cuando la temperatura y la presion son
partes importantes del analisis (cuando el balance de energia se realiza). Cuando
unicamente el balance de materia es realizado no son importantes. Ya que todas las
presiones y temperaturas son ignoradas en estos casos.

La diferencia entre las variables independientes, Ni y aquellas nonnalinente
fijadas, Nx representa las posibles variables independientes Na, por especificacion
del proceso.

Na = Ni- Nx
Na = Nv-Nc¢-Nx
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l.as posibles variables independientes (Na), son unos de los principales
intereses en la solucion de problemas de diseiio y el presente método es desarrollado
principalinente para su enumeracion.

3.1 VARIABLES DE CORRIENTE:

Por cada corriente de una sola fase que consta de C comiponentes una
especificacion completa de las variables intensivas consta de C-1 fracciones molares
(u otras variables de composicion) mds la temperatura y la presion. Esto se
desprende de la regla de las fases de Gibbs de la que se hablo anteriormente. A este
nimero puede anadirse la velocidad total de flujo, que es uina variable extensiva.
Finalmente, aunque las fracciones molares ausentes se tratan con frecuencia de una
forma implicita, es preferible, para completar, incluir estas fracciones molares en la
lista de las variables de corriente e incluir también en la lista de ecuaciones la
restriccion de la fraccion molar.

Por tanto, con cada corriente estan asociadas C+3 variables. Por ejemplo para
una corriente de una fase liquida, las variables han de ser:
o Fracciones molares del liquido x1,x2,....xc
Velocidad de flujo molar total L
Temperatura T
Presion P

3.2 ANALISIS DE ELEMENTOS TiPICOS:

Para la primera etapa del problema, se puede empezar por un elemento, Un
aprovechamiento mas cficiente de éste tipo de andlisis es romper las unidades de
proceso en partes o clementos, éstos pueden ser ¢liminados individualmente para
determinar sus respectivos grados de libertad. Al nimero N, que representa
condiciones vanables, le sera asignado un indice sobrescrito para designar una de las
cuatro clases anteriormente mencionadas y el otro indice subscrito denotado la
naturaleza de la variable o condicién. De esta manera, Ni denota el nimero de
variables independientes de un elemento ( es decir, los grados de libertad de un
clemento).

3.2.1.- CORRIENTE INDIVIDUAL: El clemento mds simple que el ingeniero
disenador de procesos debe diseftar es una corriente simple homogénca.

Cuando la corriente es considerada en un punto, las variables involucradas son
las siguientes:
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VARIABLES Ny
CONCENTRACION C-l
TEMPERATURA i
PRISSION ]
FLUJO 1
1)

Entonces, una corriente simple homogénea contribuird con 2 variables para
cualquier elemento o unidad de la cual forma parte. No hay ninguna clase de
restricciones o condiciones cuando una comiente de una fase es considerada
solamente en un punto, ya que en ella no existen condiciones iguales (inherentes),
balances de materia y cnergia, distribuciones de fases ni equilibrio quimicos, asi que:

Ne =0
Ni=Nv=C+2
De estd manera, cl disefiador tendra que especificar esas C 2 variables, para

que la corriente quede completamente definida.

2- DIVISOR DE CORRIENTE: Un divisor simple parte de una corriente cualquiera
¢h dos o mis corrientes de productos. La figura 3.1 muestras un divisor con dos
corrientes de productos.

DIVISOR DE CORRIENTE SIMPLE

Fig. 3.1
En el divisor tenemos tres corrientes de material y una corriente de calor
debido a intercambio de calor entre el elemento y sus alrededores, asi que:
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Nv = Ns(C ! 2) + comiente de energia
Nv=3(C+2)1t1=3i6+1 -3+7

Cada comriente de material contribuye con C 1 2 variables, mientras que la
corriente de calor tiene solamente la velocidad como una variable que contribuye a
Nv. :

Por otro lado, fas comrientes entrantes a cualquier sistema estan consideradas
(ue poseen C 1 2 variables, las cuales son en general independientes de 1a condicion
dentro del elemento.

Scra arbitrariamente tomado que las comrientes que salen  de cualquier
elemento estdn a la temperatura y presion del elemento, esto es, las C + 2 variables
las cuales cada corriente saliente posee, serdn asignadas antes que la corriente deje
cl clemento, debido a que antes hay oportunidad para caidas de presiones o cambios
de temperatura.

Eisto es, las variables son especificadas antes que las corrientes entren a los
clementos. Un conjunto de condiciones o restriceiones independientes son las
siguientes;

RESTRICCIONES.

Inherentes N¢
T Idénticasentre n+ 1y D 2
Concentraciones idénticas entre

lnt1lyD C-1
Concentraciones idénticas entre
LeyD C-1

Balance de materia
Balance de la cantidad total |

Balance de energia !

Restriccion de distribucion 0

Restriceion de equilibrio R (|

22

Ciertas restricciones pueden ser caumbiadas de un tipo a otro. Por ejemplo, las C - 1
concentraciones idénticas entre Lc y D (o Ln +1) y el balance de la cantidad total
pueden ser remplazados por C balances de componentes. También, el balance de
energia podria ser necesario (esto es, no independiente) si una temperatura idéntica
entre Le y D (o Ln + 1) fuera anotada como una restriceion inherente para este
¢lemento.
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Estos ejemplos, ilustran que ¢s el namero de restricciones o condiciones lo
que importa no su forma,

l.os grados de libertad (o las variables las cuales el ingeniero disefiador debe
especificar) definen una operacion unica de un divisor de corriente dado por :

Ni-=Nv-Nc=@Bc+7)-(2t2)=¢c+ 5

Como se menciond anteriormente, normalmente el disefio de elementos,
se tienen fijadas tres variables por disefio que en este caso son:

e Lacorriente dc alimentacion C+2

o Presion de!l divisor |

* Intercambio de calor |
C+4

Por consiguiente los grados de libertad posibles (o posibles variables
independientes que el ingeniero disciiador debe especificar son:

Na= Ni-Nx=(C+5)-(C +4)=

Esté nimero representa la (s) posibilidad (es) que ticne el ingenicro diseador
de definir completamente el disefio de un sistema. En este caso, ¢ ingeniero
disetador puede tomar esté nimero para la especificacion de 1a relacion dei divisor
Ln~1/D en ¢l sistema.

Los divisores de corriente son generalmente adiabaticos,
Tambien la presion del elemento puede ser tomada como la presion de la
corriente simple de alimentacion. Si esas dos restricciones fueran anotadas como

restricciones inherentes, Ni se reduciria a C + 3 variables independientes para un
divisor de corriente adiabatico.

3.2.3- MEZCLADOR: Una mezcla de corriente estd representada esquematicamente
en la figura 3.2, Tres corrientes de material y una corriente de energia (debida al
intercambio de calor), estin involucradas, tal que:

Ny <3(et )+l =3¢+
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MEZCLADOR

INve

Fig.32

Las condiciones de restriccion incluyen: C, balances de componentes y un
balance dc energia para dar Nc = C + 1 . No hay restricciones inherentes o de
distribucion. El ntmero de variables sobre el cudl el ingeniero disenador ticne
control es:

Ni =Nv-Nc=Q@c-7)-(C+1)=2c+6

Las variables fijadas normalmente por diseiio son:

e Las comrientes de alimentacion 2(C-2)

o Lapresion del mezclador 1

¢ [lintercambio de calor 1
2(C - 6)

Por consiguiente ¢l nimero de grados de libertad posibles a especificar por el
ingeniero disefiador son:

Na =Ni-Nx=(2c+6)-(2c +6)=0

Este namero expresa que al fijar as tres condiciones anteriores, el sistema
estaba completamente definido para el disefo.

3.24.- CAMBIADOR DE CALOR: La figura 3.3, muestra ¢l diagrama de flujo
para un cambiador de calor. In este elemento estan involucradas cuatro corrientes
de material v una corriente de calor, debido al intercambio de calor entre ambas
corrientes, tal que:

Nv=4(C+2)~ 1=dc-8~1=dc -9
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I o INTERCAMBIADORDE CALOR

Fig 3.3
I.as condicianes a restricciones incluyen:

Balances de materia 2¢(*)
Balances de energia

Inertes ———
Distribucion de fases S
Equilibrio quimico _ eeeee-

(*) Puesto que no hay intercambio de material entre las corrientes AA” y BB, hay
C balances de materia por cada corriente, o 2¢ balances de material total.

L.os grados de libertad o variables sobre el cudl el ingeniero discitador ticne
control son:

Ni=Nyv-Ne= (4¢+9)-(2ct+1)=2c+8

l.as variables fijadas normalmente por disefio son:

¢ Alimentaciones AC+2)
e Presiones de las alimentaciones 2
o Calor intercambiado ]

2t+7

Entonces Nx =2 (¢ + 2} +2+1=2c+7
Por consiguiente, ¢l nimero de posibles grados de libertad o variables

independientes, restantes que cl ingenicro diseador debe especificar cs:
Na=Ni-Nv=(2¢~8)-(2c+~7)=1
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Este nimero representa la posibilidad de completar ¢l diseio del sistema,
espeeificando uma variable, que podria ser la temperatura de A" o B De esta
manera, ¢l ingenicro diseiador especitica el disciio del sistema.

3.2.5.- BOMBAS, CALENTADORES Y ENFRIADORES: El diagrama de lujo
para cstos elementos estd mostrado en la figura 3.4, Tales elementos son analizados
al mismo tiempo debido a que poseen las mistnas caracteristicas, por ejemplo: Los
tres clementos poseen dos corrientes de material y una de energia, ésta corriente ¢n
fa boinba es debida a cambios de presiones manifestinduse como trabajo (w) y en
los calentadores y enfriadores es debido al intercambio de calor entre el sistema
calentador v enfriador y el sistema calentado o enlriado respeetivamente, en cada
caso:
Nv=2(C+2)+1=2+4-1=2+5

BOMBA
1 ., CALENTADOR

ENFRIADOR

Fig, 3.4
Ya que solamente dos corrientes de material estan involucrados, la aplicacion
de C balances de componentes depende de fa composicion y velocidades idénticas
entre Ay A’. Los C balances de eoimponente, ademas de un balance total de cnergia
dan:
Ne=C+ 1

Ni=Ny-Ne=(2C~5)-(C+1)=C+4

75



Capitulo 3 Girados de libertad.
Las variables generalinente fijadas por disefio son:

o Alimentacion C+2
o Presion del sistema L)
¢ Energia suministrada (potencia) |

Fntonces: Nx=CH+2+1+1=C+4

(*) Cantidad de calor perdido constante para la bomba o presion constante para el
calor o enfriador.

Los grados de libertad posibles para definir completamente cl disefio del sisteina
son:

Na=Ni-Nx=(c+4)-(c+4)=0

Este nimero indica que al fijar las condiciones anteriores, el sistema queda
totalmente definido para ¢l diseito.

3.2.6.- CONDENSADOR O REHERBIDOR TOTAL: Un condensador es descrito
como total cuando todo el vapor alimentado es condensado a liquido. También, un
rchervidor puede ser denominado como total si todo el liquido alimentado es
vaporizado. Estos equipos son mostrados esqueinaticamente en la figura 3.5. Un
condensador total es un equipo prictico, mientras que en muchos sistemas un
rehervidor o lo es, debido a que la vaporizacion completa usualinente trae con sigo
problemas de ensuciamiento debido a la depositacion de impurezas de alto punto de
cbullicion en los tubos del rehervidor. También, en el caso de un homo a fuego
directo, la vaporizacion completa puede causar el sobrecalentamicnto de los tubos
debido a la alta resistencia de transferencia de calor de las peliculas de vapor. Por
cstas razones, cl tipo de rehervidor mostrado en la figura 5 s normalmente diseriado
para vaporizar solamente una parte de la corriente que pasa a través de ¢l. A pesar
de esta vaporizacion incompleta, el término total se ha usado para describir un
rehervidor donde toda la alimentacion al rehervidor es regresada a ta columna de
destilacion sin residuos, siendo retirada como producto de fondo.

Los analisis para condensadores y rchervidores totales son idénticos, como
puede ser visto en la figura 5, dos comientes de material y una corriente de calor,
debida al intercambio de calor cntre la corriente de vapor y 1a de liquido por lo que:

N\~:;2(C“’2)"‘l"'-2c*41-|;:Zc+5
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N

Le

CONDENSADOR TOTAL REHERVIDOR TOTAL

Iig 3.5

Un balance de C componentes y un balance de cnergia producen C =+ |
restricciones (como previamente se menciond, la composicion y la velocidad
idénticas no son independicntes dc los balances de los componentes cuando
solamente dos corrientcs de material estan involucrados). El nimero de variables las
cuales deben ser especificadas por el ingeniero disefiador es:

Ni=(2c+5)-(ct1)=C+4

Las variables fijadas normalmente son:

¢ Alimentacion C+2
¢ Tipo de equipo 1
o La presion de la corriente saliente 1

De estamanera: Nx=(c+2)+1~1=C~+4

Si se fija una temperatura hablariamos de una isoterma, por lo quc la carga
térmica estaria en funcion de la presion y de 1a cntalpia, por lo tanto, la tempcratura
que en todo caso se podria fijar seria la de condensacion. En algunos casos, seria
mas convenientc fijar “carga térmica (Q)” en algin lugar de la temperatura de salida.

Los grados de libertad posibles o variables independientcs necesarios a
especificar por el ingeniero disciiador son;

Na=Ni-Nx=(ctd)-(c-4)=0

Este nimero denota que cl sistetna queda completamentc definido, al fijar las
tres variables anteriores.
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3.2.7.- CONDENSADOR O REHERBIDOR PARCIAL.: Si el condensador o el
rehervidor efectdan un cambio de fase solo en una parte de la comriente entrante, es
llamado condensador o rehervidor parcial. En vista de la discusion anterior para
rchervidores totales, es necesario extender csta definicion adicionando la
estipulacion de que parte de la alimentacion en un rehervidor parcial se remucve
coma producto, en vez de regresar totalmente a la columua. los condensadores o
rchervidores parciales son sicmpre considerados a ser etapas de cquilibrio cn lo que
a la separacion alcanzada se refiere. Como en el caso de los rehervidores y
candensadores totales, ¢l analisis de éstos elementos cs ¢l mismo, sin tomar en
cuenta de si el material es condensado o vaporizado.

Lin la figura 3.6, puede ser visto que tres corrientes de material y una corriente
(e calor estan involucradas para dar:

Nv=3(c+2)+1=3c+t6+] =3¢c+7
Las restriceiones restringentes pueden ser anotadas de la siguiente manera:

Tipo de restriccion Nc
o Inherentes (Dos corrientes en equilibrio a la

misma Ty P) 2

o DBalance de componentes C
¢ Balance total de encrgia I
¢ Relacion de distribucion _C
2c+3

De modo que:

Ni=Nv-Ne=(3-7)-(2+3)=C-4

Iste es el mismo resultado que el obtenido para condensadores y rehervidores
totales y las mismas variables pueden ser convenientemente cspecificadas por el

ingeniero disetador.

Las variables fijadas nonnalmente son:

¢ Alimentacion C-2
e Tipo de equipo o carga térmica Q I
¢ Grado de condensacion ]

DeestamaneraNx = (C+2)~ |+ | =C-4
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Capitilo 3 Grados de libertad,
lLos grados de libertad posibles o variables independientes necesarios a
especificar por ¢l ngenicro disefiador son:

Na=(Ct4Y-(C 1r4)=0

l.a dnica difcrencia s que la magnitud de “la carga térmica (QQ)” debe ser
menor que el calor latente de condensacion o vaporizacion de la comiente entrante si
¢l término “parcial” es aplicado en el sentidu estricto.

%
VN 0

.__9V

Vi

‘ e
~= , D)
CONDENSADOR PARCIAL J/ T
L2

REHERVIDOR PARCIAL

Fig, 3.6

328- ETAPA SIMPLE DE EQUILIBRIO O PLATO TEORICO: Una
representacion esquematica de una ctapa simple de equilibrio o plato teorico aparcee
en la figura 3.7. Cuatro corrientes de material y una corriente de calar, debido al
intercambio de calor entre Ja comiente del liquido descendente y la corriente del
vapor as proveen ascendente proveen de:

Nv=d(¢c-2)~1=4c-8~1=dc~

Las corrientes Vn y 1.n estdn en equilibrio una con la otra por definicion de
ctapa de equilibrio y entonces, estan a la misma presion y temperatura. Esas dos
identidades inherentes cuando son adicionadas a C balances de componentes, un
balance de energia v C relaciones de distribucion dan:

Ne=2+C+1+C=2+3

L .‘:,Y‘ ZC"'{. :! r:‘ilr ‘f‘
OPRES S £ 405 O Y

L TR
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Capitulo 3 Girados de hbertad,

Vn Lml )
T
—1
N
vn-' Ln

Etapa simple de equiiibrio

Fig. 3.7
Entonces: Ni=Nv-Ne=(4c+9)-(2c-3N=2+6

Las variables mas cominmente fijadas por el disefiador de una ctapa simple de
equilibrio son las siguicentes:

Especificaciones Nx

o Especificacion de Lnt1 C-2
o Especificacion de V-l C-2
o Presion de la etapa |
* Intercambio de calor, Q |

Deestamanera: Nx=(CH+2)+ 1| - 1=2C+6

Es necesario explicar que la presion en la ctapa no es fijada por las
especificaciones de las presiones para Lo+ 1 y Vn-1 y por lo tanto debe ser contada
como una variable separada.

Los posibles grados de libertad restantes a especificar por el ingeniero
disetador son

Na=Nji-Nx=(2¢+6)-(2c+6)=0

Este numero indica que el sistema quedo completado, al fijar las condiciones
anteriores.

Otro arreglo para el andlisis de una etapa de equilibrio fue propuesta por
Kwauk en donde las cormientes L~ 1 y Vi~ son mezclados antes de entrar a fa
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ctapa de cquilibrio en un mezelador para proveer de una corriente de producto de
dos fases, la cual ¢s alimentada directamente al plato de equilibrio.

Dicho arrepfo proparciona 3 corrientes de material y una comicente de calor ( Q
de inczclado), pero es necesario aclarar que tas corrientes de materia no son iguales,
ya que anicamente dos contienen una sola fase y la otra contienen dos fases, de esta
manera:

Ny=2(e~2)+(ct2)t =3¢~ 7 '

El conjunto de restnceiones para este caso estd dado por € balances de
componentes y un halance de energia los cuales dan;

Ne = Ct |
entonces: Ni= Nv-Ne=13c+7)-(ct1)=2¢c+6

Las variables independientes nonnalinente fijadas por el ingeniero disefiador

son:
Lt} C+?
Vi~ C+2
Q en ef mezclador |
Presion en cada plato |

Por consiguiente:
Nx=(C-2)+ (11 rI=2ctb

las cuales hacen que el nimero de posibles grados de fibertad restante a
especificar por el ingeniero disefiador sea cero, debido a que:
Na=Ni-Nx=(2c+6)-(2+6)=0

3,2.9.- ETAPA CON CORRIENTE LATERAL: Una etapa con corriente lateral es
una ctapa intermedia en una serie de ctapas simples de equilibrios, por lo cual una
corriente de producto es retirada. La comiente de producto, puede ser regresada a
otra ctapa, después de un enfriamiento o calentamiento; pero esto, no es de
importancia en ¢l andlisis de ¢sta etapa. El ténmino de esta etapa con corriente lateral
puede ser aplicado a cualquier etapa similar a la dibujada en la figura 3.8 sin hacer
caso de a distribucion de la corriente S.
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Vn LM]
e e
\]':-‘ l Ln

ETAPA CON CORRIENTE
LATERAL

Fig. 3.8

Ya que cinco corrientes de materia y una de calor estin involucradas, cl
nimero total de variables Nv cs ¢l mismo que para la ctapa de alimentacion; es
decir:

Nv=5(C+2)+1=5C+1l

El nimero de relaciones de restricciones Ne, no es el mismo para la ctapa de
alimentacion ya que la corriente “S” debe ser idéntica en composicion, temperatura
y presion con las corrientes Ln 'y Va. Entonces Ne es:

Restricciones Inherentes Ne¢

o Composicion idéntica entre “S” C+l
ylnoVn

o Temperatura y Presion idénticas 2
entre “S”y Lno Vn

o Temperatura y presion idénticas 2
entre Vny Ln

o Balances de materia
o Balance de componentes C

Balance de energia |
o Relaciones de distribucion C

Deestamanera Ne=(C-N+2-2~C~1-C=3C+4
Para una ctapa con corriente lateral, ¢l niimero de variables sujetas al control
del disciiador entonees se convierte en:
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Ni NvNe- (5Ci11)-(3C14)-2C 17

El nimero de variables normalimente fijadas por el disenador del sistema es el
siguiente:

Especificaciones

o Corriente Ln + | Ci2
e Corriente Vn - | Ce2
o Presion de la etapa o tcmpceratura 1
¢ Relacion de salida o flujo de salida 1

por consiguiente: Nx = (C+2)+(C+2)1 1+ 1=2C+6

Las posibles variables independientes o grados de libertad a especificar par el
diseriador son:

Na=Ni-Nx=(2C+7)-(2C +6)- |

Este mimero representa que para definir completamente el disenio de éste
¢lemento, ¢l diseiiador necesita especificar otra variable del sistema, y éste grado de
libertad adicional deberia probablemente ser utilizado para especificar 1a velocidad
de “s”.

La composicion, temperatura y presion de “S” son fijadas por las
especificaciones usualmente hechas para la etapa de equilibrio como se menciono
anteriommente.

3.2.10.- COLUMNA DE ABSORCION 0 EXTRACCION: La figura 3.9 muestra
una columna de absorcion o extraccion. La corriente Ln+1 es el aceiie absvibedor
en una columna de absorcion o el solvente fresco en una columna de extraccion.

La columna resulta de N etapas simples de equilibrio. La ctapa | no es tomada

como etapa de alimentacion ni la etapa N como etapa con coriente lateral, entonces
cada una involucra solamente cuatro cormientes de material,

Las corrientes de intercambio de calor no estan mostradas ¢n la figura 10 pero
existen y sus magnitudes deben ser especificadas por el disefiador.
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D=Vy |1"‘ =8
N
N-1
N-2
N-3
N4
Suimmamasten
COLUMNA DE ABSORCION
0 EXTRACCION SIMPLE 6
5
4
3
2
1

Fig.3.9

La de la forma de usar el mimero de etapas es del disenador, y por consiguiente
la especificacion de N constituye un grado de libertad particular, y Nr =1 (Niimero
de variables repetidas). El nimero total de variables Nv a ser consideradas esta dado
por:

Nv=ZNi+Nr=N(Q2C+6)+1=2NC+6N +1

Debido a que Ni = 2C + 6 para una etapa simple de equilibrio.

Hay 2 (N - 1) corrientes intermedias, las cuales contribuyen con (C '+ 2)
variables independientes, por consiguiente habran 2 (N + 1) (C ~ 2) nuevas
identidades ( na enumeradas anteriormente) que existen cuando los elementos estin
combinados.

La sustraccion de estas restricciones de Nv nos dan Ni grados de libertad
disponible para el disefiador:

Ni= Nv-Ne
Ni=[1-N@2C+6) -[2(N-1)(C-2) =2C~-2N~-5

las variables normalmente fijadas por el disenador son:
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Especificaciones Nx
o Presion en cada ctapa N
¢ Intercambio de calor en cada ctapa N
e Corriente Voo F CH
¢ ComrienteLnt [0 8§ C12

Por consiguiente: Nx=N+NtC12+C+2 =2C »IN+4

It

Los posibles prados de libertad restantes para definir completamente el diseno
del clemento son:

Na=Ni-Nx=(2C+2N15)-(2C 12N +4)=1

Este namero expresa que para definir completamente el sistema, el ingenicro
diseitador debe especificar otra variable del sistema, la cual podria ser el namero del
etapas N del absorbedor, el cual toma el grado de libertad restante.

3.2.11.- UNIDADES COMPLEJAS: Un clcmento complejo cs un elemento con
ciertas caracteristicas menores adicionables, tales como un condensador total con
reflujo. (Esto es, un condensador total en cl cual ¢l condensado esta dividido en una
corriente de destilado y una corriente de reflujo).El problema de enumcrar variables
v condiciones se reduce a los dos puntos siguientes:

1. Enumeracion dc variables y condiciones de las clases mds simples, el
elemento por aplicacion directa de los principios adoptados.

2. Establecimiento de las relaciones entre varias clases tales que las clases
ayores dcben ser analizadas por aplicacion de los resultados por las clases
metiores sin recurrir a los primeros principios.

Através de éste estudio las variables fijadas nonnalinente por algin sisteina
seran: la composicion y velocidad de flujo de alimentacion, la presion del sistema y
¢l calor intercambiado entre el sistema y sus alrededores. Esta seleccion de variables
fijadas serd arbitraria, pero la logica del inétodo es fuerternente afectado por alguna
otra seleccion.

A continuacion se inuestra una tabla (3.1) de caleulo de grados de libertad con
los eletnentos sinples y algunas unidades complejas.
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Tabla3 i

Grados de libertad para operaciones unitarias.

ELEMENTO

Ni

Ny

Corricite individuat

C+2

0

Divisor de corriente

C-3

C-1

Mezclador

206

Cambtador de calor

2016
20+ 8

2017

Bomba, calcntadores y
cifriadores

C-4

c-a

Condensador o
reherbidor total

c4

Cca

Condensadoro
reherbidar parcial

c-4

Cc-4

Ftapa simple de
equilibrio

2C16

2C -6

i:LEMENTOS
COMPLEJOS

[:tapa de alimentacion

3C1 8

3C- 38

[:tapa con comiente
lateral

2C+7

206

Columna extraccion o
absorcion

2C + 2N +5

20+ N4

Condensador o
reherbidor total con
reflujo

C-7

C-0

UNIDADES
COMPLEJAS

Ni

N

Columna absorcion o
cxtraceion con dos
alimentaciones

3C-2IN-8

3CaNTe |

Na

13

Columna de extraccion
con extractor de rellujo

JIC+2N+13

201 IN- 10

Columnas de extraccion
con dos alimentaciones
y rellyjo refinado

3CHAIN+ 13

2C 2N +10

Columna de destitacion
con una alimentacion.
condensador. total v
reherbidor parcial.

C+IN+9

C+IN+4
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Columna de destilacion CE2N1 14 CH2NI1 8 6
con uni alimentacion, un
condensador parcial y
un reherbidor total

En ¢l aspecto de diseio, los prados de libertad sirven para conocer las
interrelaciones, funciones y resultados de das variables, cuando sus magnitudes son
especificadas por ¢l ingeniero para encontrar una solucion inica al sistema disciado,

1 andlisis de los grados de libertad, denotara si los datos de informacion son
insuficientes exactamente suficientes o abundantes con respeeto a la especificacion
de una solucion uinica,

1 analisis de este capitulo esta referido a los sistemas en los cuales no se
verifica reaccion quimica, cs decir, a sistemas guimicamente no reactivos.

Algunos elementos, como valvulas, compresores, cte. No fucron analizados,
por que su funcionamicnto es similar a muchios clementos analizados, ya que poseen
dos corrientes de material y una de energia debido a los cambios de presiones.
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Capitulo cuatro Andlisis de un proceso mlegracdo

Capftulo cuatro:

En ¢l diseio de un sistema de control, se deben emplear métodos que definan
el resultado deseado y proporcionen cierto indicio de cuando se lograra éste. El
concepto de grados de libertad constituye un medio apropiado pira logrario.

El grado de libertad se determina por medio de cualquier variable
independiente que participa en el proceso que, al cambiar, afectara de alguna manera
a una o mds variables de salida o de funcionamiento. El estado o la condicion de un
proceso se deseribe de manera completa cuando cada uno de los grados de libertad
s especifica o controla.

El proposito del control automitico es reducir los grados de libertad de un
praceso. Un sistema de control automatico es la implementacion de !a reduccion de
los grados de libertad de! proceso por medio de dispositivos mecanicos, neumiticos,
electronicos o de otra indole. Se dice que el proceso esta totalmente bajo control
automatico cuando los grados de libertad con respecto a las variables de
fiuncionamiento de! proceso son idénticas a cero. Dicho de otra manera, los valores
deseados de las variables de funcionamiento son puntos fijos para el sisteina de
control.

Se hara el analisis de un proceso existente, una Planta Regeneradora de
Aceites Lubricantes Gastados que para su mayor entendimiento, se describira el
proceso ampliamente:

4.- DESCRIPCION DEL PROCESO.
4.1. Introduccion:

El objetivo de la planta es, a partir de aceite fubricante gastado, obtener un
aceite reformulado con las especificaciones de calidad minimas para competir con
un aceite virgen.

La planta estara dividida en cuatro secciones, las cuales son
a) Seccion de despunte.

b) Seccion de reaccion.
¢) Seccion de decoloracion y filtrado.
d) Seccion de reformulacion.

Las secciones vienen representadas en la figura 4.1, que es el Diagrama de
Flujo de Procesv, el cual ayuda al Ingeniero Quimico a visualizar y resolver los
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Capitulo cualro Andhsis (e un proceso inlegrado

problemas de manera rapida y directa, muestra ¢n forma simplificada el
procesamiento de Ja materia prima para obtener ¢l producto especificado, a la vez
que presenta en forma detallada la secuencia seguida cn el proceso. Este documento
debe contener;
a) Equipos de proceso y las interacciones de estos deacuerdo a la secuencia
de flujo de materia.
B) Principales caracteristicas de los equipos de proceso (Carga ténmica,
didmetro etc).Ademas debe mostrar el servicio que se le tenga asignado al
equipo.
C) Clave del equipo que lo identifica.
D) Cuando las corrientes de proceso contienen pocos componentes v los
niveles de operacion son a los mas tres (normal, maximo minimo) se presenta
¢l balance de materia,
E) Presiones, temperaturas y flujos pueden ser indicados adyasentes a las
lineas 6 equipos de proceso que asi lo requieran,
F) Unicamente se debe mostrar los controles basicos de proceso..,

A continuacion presentamos ¢l proceso de esta planta segin la sccuencia de
proceso:

4.2, Seccion de despunte.

El aceite gastado proveniente de limite de bateria, s¢ almacena en el
Tanque de Materia Prima FB-101 AC donde se garantiza su permanencia por treinta
dias con ¢l fin de eliminar arena y agua presentes en el aceite. En estos tanques se
mantiene una temperatura de 122 °F con el fin de mejorar la separacion de agua v
mantener una viscosidad adecuada para el flujo de aceite en las tuberias. Para
mantener la temperatura en ¢l tanque FB-101 AC, sc emplea el Serpentin de
Calentamiento del Tanque de Materia Prima FB-101 AC EB-101 AC que wiliza
como servicio vapor saturado de baja presion (50 psig). El aceite se envia mediante
la Bomba de Alimentacion a Filtros GA-I0I/R al Filtro de Gruesos FG-101 y
posteriormente al Filtro de Finos FG-102, donde se climinan los solidos que se
encuentran suspendidos en ¢l aceite.

El efluente de los filtros se envia al homo precalentador de la Torre
Despuntadora BA-101 operado en forna dual utilizando gas natural a combustoleo
como servicio; aqui el fluido alcanza 709 °F (la temperatura requerida para el
despunte). La corriente de salida del precalentador BA-101 se alimenta a la Torre
Despuntadora DA-101, donde son eliminados los compuestos ligeros como agua,
diesel v gasolina. La torre DA-101 esta operada a vacio, ¢l cual se logra mediante el
Paquete de Vacio PA-101.
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Capftulo cuatro Andlisis de un proceso integrado

Los ligeros eliminados, son enfriados posteriormente con ¢l Condensador de
Damos de la Torre Despuntadora DA-101 EA-10} v enviados a limite de bateria.
La corriente de fondos o aceite despuntado, es cnviada mediante fa Bomba de
Fondos de la Torre Despuntadora DA-101 GA-102/R al Enfriador de Fondos EA-
102, dénde adquiere la temperatura necesaria para trabajar en la seccion de
reaccion.

4.3. Seccion de reaccion:

El aceite despuntado y enfriado es mezclado en linea con dcido sulfiirico al .
98%, ¢f cual proviene del Tanque de Almacenamiento de H;SO, FB-102 y se
alimenta con Ja Bomba de Alimentacion de HSO; GA-103/R; fa mezcla aceite-
acido entra al Reactor DC-101 AF con una praporcion de 10:1 en peso.

El dcido tiene la funcion de eliminar aceite degradado o polimerizado, disolver
metales, eliminar carbon residual y otras impurezas presentes. Una vez levada a
cabo la adicion de dcido se mantiene durante este periodo una temperatura de 104
°F por medio de la Chaqueta del Reactor DC-101 AF EA-104 AF; el reactor DC-
101 AF esta agitado mediante el Agitador GD-101 AF del Reactor DC-10} AF. Se
deja reposar fa mezcla en el reactor DC-101 AF, con el fin de separar fos lodos
dcidos generados en la reaceion.

Los lodos dcidos se extraen del reactor DC-101 AF y son enviados a limite de
bateria con la Bomba de Lodos Acidos GA-107/R para su tratamiento,

4.4, Seccion de decoloracion y filtrado

El aceite acido proveniente del reactor DC-101 AF es llevado a una
temperatura adecuada para esta seccion mediante el Precalentador de la Tanque
Decolorador FA-102 AB EA-103 que utiliza como servicio vapor saturada de baja
presion. Por otro lado, la arcilla praveniente de Jimite de bateria, es alinientada a la
Tolva de Arcilla FA-101, la cual se encarga de dosificar la entrada de la arcilla al
Tanque Decolorador FA-102 AB en una proporcion de 91% en peso de aceite por
Y% de arcilla,

Dentro del tanque FA-102 AB, la mezcla aceite-arcilla se mantiene en
agitacion mecéanica con el Agitador del Tanque Decolorador FA-102 AB GD-102
ABy a 212 °F, para lo cual se emplea la Chaqueta del Tanque Decolorador FA-102
AB EA-105 AB que emplea como servicio vapor saturado de baja presion. La
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Capitulo cuatro Andlisis de un proceso intagrado

arcilla es empleada duranfe esta parte del proceso para mejorar el color y neufralizar
el aceite.

La mezcla aceite arcilla, proveniente del tanque FA-102 AB, se envia
mediante la Bomba de Alimentacion al Filtro Prensa FG-103 AB GA-105/R al Filtro
Prensa FG-103 AB. En el Filtro FG-103 AB, sc retiene la arcilla que es enviada a
limite de bateria para su disposicion,

Por otra parte, el accite filtrado se alinacena en el Tanque de Aceite Filtrado
FB-103, en el cual se toman muestras para verificar la calidad del aceite; si ¢l aceite
cumple con las especificaciones requeridas es enviado a reformulacion mediante la
Bomba de Alimentacion al Tanque de Reformulacion FB-104 GA-106/R, si no, se
recircula al filtro FG-103AB.

4.5. Seccion de reformulacion,

El aceite filirado, con las especificaciones requeridas, es rectbido en el
Tanque de Reformulacion FB-104, donde se adicionan los aditivos para la
reformulacion en una proporcion de 3.84% cn peso de aditivos y 96.16% de accite.
En ecste tanque sc mantiene wma temperatura de 122 °F con el Serpentin de
Calentamiento del Tanque de Reformulacion FB-104, EB-102 que utiliza vapor
saturado de media presion como servicio,

El objeto de mantener esta temperatura, es abatir la viscosidad y por lo tanto
ahorrar energia en ¢l funcionamiento del Agitador del Tanque de Reformulacion FB-
104 GD-103 que se encarga de mantener un mezclado homogéneo. El aceite
reformulado se envia al Tanque de Almacenamiento de Producto FB-105 mediante
la Bomba de Producto GA-108/R; este tanque se mantienc a 122 °F con ¢l Serpentin
de Calentamiento del Tanque de Almacenamiento de Producto FB-105 EB-103 que
utiliza como servicio vapor saturado de baja presion.

4.6. Anélisis.

Se¢ hara un analisis de este proceso para poder llegar a la formacion de un
Diagrama de Tuberria e Instrumentacion, con los controles minimos necesarios,
buscando que nuestro proceso sea continuo. Los Diagramas de tuberfa ¢
Instrumentacion se encuentra explicados en el capitulo uno, ¢l propdsito de este tipo
de diagramas es el enseitar graficamente de forma sencilla y clara, el control de la
planta, asi como los equipos o los indicadores de propiedades o caracteristicas de
cada corriente que necesita ser controlada y muestra también, las valvulas
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Capitulo cuatro Andlisis de un proceso integrado

concetadas a ellos, asf el encargado de la Ingenierfa de detalle, puede conocer la
forma de control del sistema con solo ver el diagrama.

El analisis hecho al proceso se llevard a cabo en la zona de reaccion y en la
zona de reformulacion sin tomar en cuenta el filtrado del equipo.

Los prados de libertad como hemos podido constatar son un muy importante
concepto en el control de proceso pero, frecuentemente no son muy apreciados.
Mateméticamente en el capitulo tres definimos los grados de libertad como:

df=v-e
donde:

df= Nitmero de grados de libertad cn el sistema.

v= Nitmero de variables que describen el sistema.

e= Nilmero de relaciones independientes que existen entre
algunas variables.

El proceso  que analizaremos es de tipo intermitente (bach) por lo que las
variables de tiempo serdn muy importantes en el analisis. Se analizara por equipo o
operacion unitaria y después la seccion completa(Diagrama 4.2).

Iniciemos con ¢l reactor DC-101 de la zona de reaccion (Diagrama 4.3).
Como hemos visto se alimenta dcido sulfirico y aceite de la torre despuntadora,
uniéndose en la linea para entrar al reactor, presenta un tiempo de reaccion al igual
que un tiempo de residencia en la cual la materia se separa por densidad para lucgo
salir por un lado la corriente de lodos acidos y por otro el aceite dcido.

Variables Numero de variables
Flujo de dcido sulfirica W' |
Flujo de accite acido Wi, 1
Tiempo de reaccidn (2] |
Tiempo de residencia S ]
Fllle de salida Wi I
Flujo de vapor W, !
Temperatura del rector T ]
Flujo del efluente W, 1
Relacion de flujo R |
Total 9
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Capltulo cuatro Andlsis de un proceso integrado

No he incluido como variables del proceso la concentracién del é4cido
sulfiirico a la entrada, ya que este viene de un tanque de almacenamicnto FB-102 de
donde conocemos la concentracién por medio de un analisis que puede ser previo.
Tampoco se incluye como variable la temperatura de entrada del aceite despuntado
al reactor, ya que antes pasa por un intercambiador de calor FA-102 la cual lo enfiia.

En todo caso estas dos caracteristicas lo que podrian influenciar es la cinética
de la reaccion y esta alteraria cl tiempo de reaccion y de residencia, por lo que
serian funcion de ellas, y por lo tanto serian 2 variables mds, asi comno dos
ecuaciones mas, lo que no altera nuestro andlisis. Si consideramos de este mismo
modo la densidad la cual influye pera la scparacion de los lodos dcidos y aceite
dcido esta serfa funcion del tiempo de residencia siendo una ecuacion mas y una
variable mds que en todo caso no altera el sistema. Estos tres factores se ven
restringidos al controlar los tiempos.

El balance de encrgia se hace por medio de las entalpias y queda definido por
la temperatura del sistema, (por medio de la chaqueta del reactor) y esta misma
variable relaciona el flujo de vapor, la relacion de flujos y los tiempos de
residencia.

Si hacemos el analisis de 1as ecuaciones tencmos:

- Balanee de materia
- Balance de energia T fW", R)
- W'y WA R, BM)
- Tiempo de residencia
- Tiempo de reaccidn
Total: 7 ecuaciones

df=9-7=2;

Este valor es el nimero de controles minimos que podemos poner en ¢l
sistema para que quede controlado, aunque se le pueden adherir algunos otros
cidando no sobreinstrunientar el equipo.

En este caso los tiempos se controlan obligatoriamente por el hecho de ser un
proceso bach (intermitente), esto puede ser por inedio de controladores de tiempo
(timers) programados para abrir o cerrar las valvulas necesarias. Por estc motivo
descartamos los tiempos como variables y nuestra ecuacion queda:
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Capitulo cuatro Andlisis de un proceso integrado

df=7-5=2

Controlando las entradas y salidas por medio de una relacion de flujos
podemos eliminar las variables de Flujo de acido, Flujo de aceite, Flujo de efluente,
Flujo del aceite dcido y Relacion de flujos. (En total 5 variables)

Si ponemos un control de temperatura podemos eliminar la variable de
temperatura, ¢l flujo de vapor, (En total 2 variables)

Asi de esta forna eliminamos las cinco variables, quedando nuestro sisteia
controlado (Diagrama 4.4).

Como se muestra en ¢l diagrama 4.5 lo que tenemos ¢s un sistema de seis
reactores tipo bach para que el proceso sea intermitente, por lo que se le adiciona un
relacionador de tiempo que por una parte controlard la distribucion de flujos en la
linea 2°0A200-1A1C, para que primero llene los reactores de la linea superior, y al
tenninar esta cierre la valvula 4 y abra la valvula 3 y llene la linea inferior, y por
otro lado sobre esta misma finea existe un control de tiempo (timer 4) que nos
permite el paso de! flujo de reactor a reactor, de esta fornma , mientras se llena el
primero, se encuentra cerrada se encuentra cerrada la valvula 9 y 14 y los dos
reactores siguientes se mantienen vacios, al llenarse ¢l primero este cierra su valvula
de paso (VCL 005) por medio de ¢l control de flujo y este control de ticmpo (timer
4) abre el paso de la vilvula 9 para que llene el segundo reactor y asl
sucesivamente, la misma fuitcion la lleva a cabo el control (timer 11) de fa linea
inferior.

Los controles de tiempo (timers) 1,4 y 11 se hayan unidos en un solo sistema
de control, el cual esta programado para mandar las diferentes seitales de tiempo a
cada valwula, pero para su mejor compresion de funcionamiento se esquematizan
individualmente,

Cada reactor DC-101AF cuanta con agitadores de funcion intermitente, por lo
que también son controlados por la variable tiempo, por lo que se esquematizan por
controles de tiempo (timers).

Ahora se hard el andlisis de la seccion de decoloracion la cudl estd
representada en ¢l diagrama 4.6

En el diagrama 4.7 encontranios la bomba GA-104 y GA-104/R las cuales
tienen como funcion la de hacer Hegar el fluido de aceite-acido al intercambiador
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Gapitulo cuatio Anélisis de un proceso integrado

EA-103 y de ahi a la zona de decoloracion. Como vimos en ¢l capitulo tres las
bombas tiene las siguientes variables:

Variables Nitnero de variables
Entrada de flujo wWe |
Salida de flujo Wi 1
Presion del sistema £, |
Total de variables 3

En este caso solo se cuenta con un balance de materia y uno de energia que
nos dan dos ccuaciones en total, por lo que tepemos:
df=3-2=]

esto nos indica que podriamos tener un control en el sistema, pero la variable a
manejar usualmente s la presion del sistema, y no se considera necesario un control
automatico por lo que presendimos de el. El tipico de control de bombas mostrado
en el capitulo dos no es aplicable a este sistema por ser bomnbas con descarga de
flujo estimado, pero son protegidas con una valvula auxiliar conectada de la
descarga de la succion, asi evitamos producir una elevada presion que puede romper
con la linea de sobrecarga del motor.

En el diagraina 4.8 nos encontramos con el intercambiador de calor proceso-
proceso EA-103, este se encarga de precalentar la corriente para que llegue a la zona
de decoloracion, las variables que presenta el sistema son las siguientes:

Variables Niimero de variables
Flujo de entrada (aceite dcido) WWas
Flujo de salida (acite-dcido)  Wisnan
Flujo de entradadel gas W
Flujo de salida del gas Wav
Temperatura del sisteina i

Total de variables

Contamos con las siguientes ecuaciones,
- Balance de materia
- Balance por componentes
- Balance de energia

wnlmfr—j—f——

df=5-4=1
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Capltulo cuatro Andlisis de un proceso integrado

Nos quedan un posible control, del proceso el cual serd un conirol de
temperatura eliminando las variables de flujo de gas de entrada, flujo de gas en la
salida y temperatura del sistema (3 variables). Los flujos de entrada del sistema de
acite-dcido se pueden controlar por medio de la potencia de 1a bomba. (Diagrama
4.9). E! controlador si es de presion, temperatura o un controlador de flujo o de
vapor, debera ser ajustado.

En la seccidn de decoloracion tenemos un reactor  FA-102AB el cual se
alimenta de aceite dcido que viene del intercambiador EA-103 | las variables que
manejamos en este sistena son las siguientes (Diagrama 4.10):

Variables Numero de variables

Flujo de entrada |

Flujo de salida

W
W
Flujo de vapor W
Flujo de desechos W

Tiempo de reaccion

Temperatura T

|
|
|
|
Tiempo de residencia 1
]
7

Total =

Si hacemos el analisis de las ecuaciones encontranios lo siguiente:

- Balance de materia

- Tiempo de residencia

- Tiemipo de reaceion

- Balanee de energia T f(W")
Total = 4 ecuaciones

df=7-4=3
Este valor es el nimero minimo de controles que debe tener el sistema. De
igual manera consideramos que el reactor FA-102AB es intermitente (bach), por lo

que las variables de tiempo se controlan obligatoriamente.

Agregamos un control de tiempo el cual controle y relacione el tiempo de
residencia y el tiempo de reaccion (2 variables)

Si se pone un control de flujo controlamos , el flujo de entrada , el flujo de
salida, el flujo del efluente, asi como el nivel. (3 variables)
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Andlisis de un proceso integrado.

Capitulo cuatro
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Andlisis do un proceso integrado

Capitulo cuatro

Ty - i o | — .
Ty Bt 5 T m__

<L
OJ
“L
A
J7
|
O
J
CJ
m
>
L

<

bt

~
i i

R

(ir

107



801

Capitulo cuatro

Andlisis de un proceso integrado.
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Capltulo cuatio Analisis de un proceso integrado

Si se adiciona un control de temperatura, climinamos (la cindtica de la
reaccion queda controlada con la temperatura y el vapor del la chaqueta ya que estas
variables de la cinética son dependicntes) el vapor de entrada y la temperatura (2
variables) (Diagrama 4.11)

Los tiempos como se menciono anteriormente en la zona de reaccion se
regulan por obligacion ya que el proceso es bach (intermitente), por lo que se
colocan controles de tiempo (timers). Al igual que en el DTI 001 los controles de
tieinpo se encuentra conectados a un solo sistenta con la informacion suficiente para
controlar toda la zona de decoloracion.

Se le adiciona un control de tiempo (timer 2) para que ¢l sistema y sea
continuo, de tal forma que por una parte contrala el paso del flujo del aceite-acido
(linea 2"0A204A1C) primero al reactor superior y una vez llenado este abre la
valvula 36 para que entre ¢l flujo al reactor inferior. Existe un sistema similar de
control de tiempo que distribuye la arcilla en cada uno de los reactores
decoloradores FA-102AB por la linea 3’AC304A2C llenando primero el reactor
superior FA-102A y una vez lleno cierra la valvula 43 y cierra la vilvula 44 para
llenar el reactor inferior FA-102 B,

En la salida de la seccion de decoloracion existe también un control de tiempo
(timer 18) que permite la salida del aceite-arcilla de un reactor. Primero se vacia ¢l
reactor FA-102A, y después manda cerrar la valvula 41 y abre la vilwila 42 del
segundo reactor FA-102B permitiendo  asi, la salida del mismo cfluente
continuamente, y evitando que el reactor libere su contenido antes (Diagrama 4.12)

Al igual que los reactores del DTI 001 estos cuentan con un agitador con un
sistema propio de control de tiempo automatico que enciende o apaga la operacién
en el momento indicado para permitir que se lleve a cabo la reaccion y el tiempo de
descanso.

De esta forma el proceso queda con los sistemas de control basico automatico
obtenidos a partir de los grados de libertad. Como se menciono anteriornente
pueden colocarse mds controles de proceso pero podemos sobreinstriumentar nuestro
equipo, llevando a que este tenga menos control sobre las variables.
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Capltulo & Conclusiones

CONCLUSIONES:

El andlisis del contral a partir de los grados de libertad es un sistema muy
sencillo si se conoce cl proceso a analizar, ya que con esto podemos
determinar las variables dependientes e independientes del proceso y a partir
de estas y de las ecuaciones que las interrelacionen obtener los controles
minimos para el sistema.

En el andlisis de equipos a partir de algunos tipicos de control mostrados
en el capltulo dos, observamos que los controladores pueden variar tomando
en cuenta que segun el proceso en que se encuentren los controles se iran
adaptando al proceso, asi como los equipos anteriores y posteriores a el, y
basados en esto es muy seguro que se modifique este control que tomamos
como referencia, aunque no dejan de ser una base para el andlisis y control,

Pero, el controlar un proceso no es tan sencillo, ya que, se debe contar
con las perturbaciones del sistema, del control automatico, la de los mismos
controles (al introducir un control a un proceso, este asi como elimina variables,
adiciona algunas y puede llegar a causar interferencia en olros controles ya
instalados, etc.), la dinamica del control y muy especialmente los costos (el
control automatico es mds caro , por lo que si no es necesario puede ser
cambiado por un control manual o un control neumatico).

Asf podemos concluir que los grados de libertad para el andlisis de
control para un sistema, pueden ser de gran ayuda, para oblener una idea del
nimero de instrumentas, asf como de las variables a controlar, pero. no es un
proceso que por sf solo controle una planta,
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