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Capitule |

Optimizacion en Linea de una Bateria de Separacion de Hidrocarburos

Capitulo I

INTRODUCCION

lin Ia actualidad, Ia forma mis efectiva de obtener el miximo beneficio de las instalaciones de
produccion respondicndo a las variaciones del mercado con una inversion de capital minima se
puede lograr integrando todos los aspectos de Ja automatizacidn del proceso de toma de
dearsiones: medicién y monitoreo de variables de proceso, control, optimizacion y logistica.

Cada una de las etapas de automatizacidn juega un papel Gnico y complementario para permitit
a una compardia responder ripidamente a los cambios del mercado. Sin embargo, aunque el
tnico objetivo de los sistemas de control era mantener una operacidn esexcionaria del proceso,
la integracion mencionada impone requerimientos mds estrictos,

D¢ esta manerz, la implantacidn de tales sisternas integrados estd forzando a los procesos a
operar en un rango mas amplio de condiciones. Como consecuencia, el problema que cualquier
sisterna de control debe resolver es el siguiente:

Actualizar en fiempo real (en linea} las variables manipuladas para satisfacer midtiples criterios cambiantes de

da plantd™,

Actualmente la tendencia en la industriz petrolers nacional se dirige hacia la integracién de
todos los aspectos de la automatizacion construyendo la infraestructura necesaria para la
aplicacién de técnicas de optimizacion y control de procesos a gran escala. Esto ha estimulado
la investigacion y desarrollo de esta drea en el Instituto Mexicano del Petrdleo.

I proceso de separacién de hidrocarburos es uno de los mis importantes en la industria
petrolera y desde ¢l punto de vista del drea de control adquiere un gran interés por el impacto
cconémico y ¢n la seguridad operacional de las personas y de las instalaciones.

F1 nabayo de tesis consiste en desarrollar una plataforma de simudacion confiable para puder
cvaluar Ja factibilidad técnica de la aplicacién de metodologias de optimizacion en linea y
control automdtico a un modelo dindmico del proceso de separacidon de hidrocarburos.
‘Fambién se desarrolla un algoritmo para la optimizacion en linca del modelo matemdtico.que
comsiste de una bateria de tres separadores bifisicos horizonmales. Il modelo matematico
incluye ol cilculu de propiedades ermodinamicas del proceso ¢on ecuacién de estado.

I<n ¢i desarrollo del trabajo se incluye ef uso de rutinas desarrolladas en el drea de Control
Avanzado dcl Grupo de Ingemieria en Sistemas Electronicos (Instituto Mexicano del Petréleo)
sobre la plataforma de programacion de MATLAB para ¢l modelade y control de la bateria de

separacion.
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Captulo

OBJETIVOS

*

intraduccién

isrudiar téenicas de control avanzado.

Desarrollar una aplicacion en ¢l lenguaje de programacion de MATLAB para la evaluacion
de controladores avanzados.

Optimizacién en linca de un modelo matemadco de una bateria de separacion de
hidrocarburos
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ESTRUCTURA DE LA TESIS

liste frabajo esta dividido en 8 Capitulos y 3 Apéndices. En el capitulo 1 se da una perspectiva
general de I Industria Perrolera, la situacion en fa que s encuentra y las tendencias quu

favoreeen Ly implantacion de algoritmos de control como los que se analizan en <l eapieulo V.

1l eapitulo 111 se refiere al proceso de separacion de hidrocarburos tal como se realiza en las
instalaciones de produccién y se hace énfasis en la termodindmica que explica el fenomeno que
se presenta v en los criterios para b optimizacion de éste proceso. Al final, se incluye e} modelo
dinamico de un scparador bifdsico, utl para aplicar ias técnicas de control avanzado.

En el capitulo IV se resume el resuitado de la imnvestigacion realizada en el eampo de control y
optimizacion de procesos.

Lin los capitulos V' y VI se desarrolla el wrabajo experimental que conforma esta tesis. Se elige la
téenica de uptimizacion y se llevan a cabo las simulaciones con ta herramienta de Simulink de
MATLAB para evaluar los algoritmos desarrollados comparando los resultados con datos de
un proyecto realizado en el IMP. Los algortmos de cilculo elaborados se preseatan en el
Apéndice 1 y la herramienea usada se describe en el Apéndice 11. Con base en los resultados,
que se presentan cn ¢l Apéndice I11, se exponen las conclusiones del trabajo en el capitulo VII.
Finakmente, el capitulo VIII lista la bibliografia consultada para la documentacién y el

desarrollo de la tess.
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Capitulo II

ASPECTOS GENERALES DE LA INDUSTRIA PETROLERA

Vin of capitndo 11, s da ef panorama econdmrico que s presents de 1997 a 1999 con respecte a fa industria
petrolera, y gue o5 b sitwacén que abre paso a la implantacion de sistemas de control mds sofisticados deniro de
kis plantas exestenles (v en fas que surgirin) debido a las exigendas de infigracion de plantas y de generacién de
mdntwes beicficios con el mentor costo,

Desde los ditimos meses de 1997 y hasta finales dc 1998 la industria petrolera internacional
atravesd por una de las etapas mis criticas de su historia. Los precios alcanzados a finales de
1998 fucron simifares en términos reales a los que prevalecian hace mis de 25 afios. El factor
mis importinte que mantuvo los precios bajos en 1998 fue ia disminucién en el ritmo de Ia
expansion ccondomica mundial,

MERCADO NACIONAL

1in 1998 la industria petrolera nacional enfrentd el escenario internacional mis dificil de los
ultimos doce afios. La disminucién continua del precio internacional del petrdleo crudo afectd
las economias de todos los paises petroleros.

A pesar de la crisis, la economiz mexicana se caracterizé por un crecimiento muy dinimico
durante el primer trimestre de 1998 aunque después mostrd una desaceleracion hacia finales
del cuasto trimestre. No obstante, la economia logrd por tercer afio consecutivo crecer por
encima de Ja tasa de la poblacién. El comportamiento de la demanda interna de productos y de
as natural evoluciond en forma congruente con fa economia nacional.

1 precio promedio de exportacion de fa canast de crudos mexicanos en 1998 se ubied en
10,16 ddlares por barril, inferior en 6.30 délares por barril con respecto al registrado en 1997,y
en términos reladvos la disminucién fue equivalente a 38.3%. En diciembre de 1998, los
precios de los erudos mexicanos registraron una de las mavores caidas con un precio promedio
de 7.67 dolares por barril, la cotizacion mds baja ded ano se registrd el 10 de diciembre, cuando
¢l precio de la mezcla del erudo de exportacion cayo a 6.91 dolares por barnl ™,
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Capitulo il

[MPACTO DE LA SITUACION ECONOMICA EN LA INDUSTRIA DEL
PETROLEO

| dismmucion de los precios del crudo afecté los resultados financieros de las grandes
empresas. |.a magmitud y la duracién de esta situacion aumento y aceler6 el cambio estructural
Je la industia. Pas nuevas condiciones econdmicas y una mayor incertidumbre respeceto al
futuro promovieron los procesos de integracion vertical y horizontal en la industria petrolera
infernacional con ol fin de reducir costos y riesgos, Los paises exportadores de petréleo
adoptaron 1 rendencia a controlar la oferta ante una capacidad excedente y de esta forma

evitaron ue los precios cayeran adn mrds.

fin el Gltime ano, ¢n México y en otros paises exportadores s¢ trabajo en la busqueda de
soluciones a la crisis, ¢l objetivo central de corto plazo que sc persigue s la recuperacién de los
ingresos derivados del petroleo (los resultados financieros en 1998 de empresas como
Petraleos Mexicanos, muestran esta prioridad).

Al igual que lo estin haciendo otras empresas, Petrdleos Mexicanos debe contener y reducir los
costos v los gastos de operacién. De no hacerlo pondria en riesgo su capacidad competitiva,
ademis pondrin en riesgo su futuro al asignar al gasto corriente una mayor proporcion de los
recursos escasos de gue dispone, en lugar de destinarlos a Ia inversion productiva®®.

TENDENCIA DE LA INDUSTRIA PETROLERA

Se estd resalviendo cb problema sobre la escala y estructura de la industria petrolera mundial
con la tendencia a las megafusioncs que se dieron en 1998 y que continuarin en el futuro. La
dimensién que han aleanzado las nuevas empresas ¥ los procesos implicados de integracion
vertical v honzonml estan redefiniendo ha industia. Estos procesos son un cjemplo para la
industria petrolera mextcana en relacion con su desarrollo posterior al ario 2000,

I'n ¢l easo de México, PEMEX -Refinacion alentd la construcaidn de estaciones de servicio en
todo ¢l pats, la remodelacion integral de fas existentes y la adopcion de estindares exigentes de
scpuridad v de proteccién ambiental.

Una de las priondades de PEMEX-Refinacion se orientd a lograr mayor eficiencia operabiva.
Para ¢llo seaumenid la dispombilidad v confiabilidad de las unidades de proceso v de servicios
auxtliares en las retinerias. A pesar de ello, Jos resultados ain no son satisfactorios, ¢s necesario
ampliar fos margenes de refinacion y mejorar la rentabilidad de este organismo. Ademas, deben
maodificarse las pricucas industriales y reducir costos, asi como invertir en infraestructura, en la
renovacton v rehabilitacion de equipos y en nuevas plantas de proceso.

I PEAN-Refinacion se estructurd un programa ambicioso de inversion en las refinerias y
en su eadena logiseea. Listas inversiones buscan hacer trente al crecimiento vy cambio de
estructura de la demanda de productos perroliferos.

o ceenla ddel PrOOen I eg wrrande por In dimensitn del mereado mesicanao v sns P('|‘<Pr'(‘ri\fﬂ< de
CXPANSION, asi COMo por retrasus umportantes on lainversion en este sector, Adernas, la
entrada en viger de nuevas normas ambientales obliga a modificar ¢ patron de fa demanda de

1
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los productos derivados del petroleo, principalmente combustibles. Como  cjemplo, se
moditicara la metalurgia de das unidades de destilacion v se construirin unidades de conversion
profunda debido a la necesidad de procesar una mayor proporcion de crudo Maya, también es
neeesasio invertr en plantas que mejoren la calidad de las gasolinas y ¢l dicsel. En esto consiste
¢l programa de reconfiguracion de refinerias. Se optdé por hacer estas inversiones en las
actuales 1etinenas para aprovechar [a infraestrucrura existente y ¢l personal calificado que abi
labors para aumenear su rentabilidad y proteger de la obsolescencia a las mds antiguas. El
prowrama de mversion en las refinerias forma parte de la estrategia de inversion que favorece ¢
aumento de la capacidad productiva de crudo pesade v el aprovechamiento del gas natural ™,

Todo o antenor, estd enfocado a planear y explotar en forma cada vez mis racional los
recursos petoleros del pais. El cdlealo de las reservas totales del petréleo al primero de enero
de 1999, ascendid a cerca de 47 mil millones de barriles y Ias de gas seco a mas de 56 millones
de millones de pies cabicos™’; esto proporciona elementos para integrar una perspectiva

dindmica de largo plazo, que orienta la accidn en el futuro.

IMPORTANCIA DE LA IMPLANTACION DE SISTEMAS DE CONTROL Y
OPTIMIZACION

Es imperanveo que, ahora los esfuerzos para “optimizar” las instalaciones de produccion sean
mayores, ha quedado claro que uno de los  objetivos principales es lograr los miximos
beneficios en la produccién ¥, una vez en su punto éptimo, mantener bajo control estas
condiciones. Sin embargo, ¢l tipo de control no debe ser inico; es decir, el sistema de conurol
debe ser capaz de someterse a las condiciones cambiantes que pudieran presentarse debidas a
las flactuaciones que se manifiestan en el mercado y que afectan la configuracion de la
produccion.

La jerarquia de fa automatizacion industrial se ha modificado de manera permanente y continua
durante Ia década pasada. Las técnicas de control avanzado han sido mas ampliamente

aplicadas como una teenologia clave en muchas plantas™.

Las herranuentas de paquetes de software para ¢l modelado de procesos, simulacion y disefio
de controladores han contribuido a aplicaciones de muchas técnicas de control.

Acrualmente, <o Hevan a eabo investigaciones en sistemas de control v optimizacidn avanzados
v se han aplicado con éxito en equipos aislados monitoreando su desemperio, que ha sido muy
satisfactorio. Sin embargo, es bien sabido que un proceso quimico no puede tratarse como
pequenas idenudades msladas, asi que ¢f reto desde hace ya un buen tiempo es, lograr lo que se
CONOCE COmMo opumizacidn a gran escala y mantener este proceso de “gran escala” en su punto
Optimo a travds ded tempo., No se espera que de una sola vez sc logie l optimizacion de todo
un compicjo perroquimico o una planta de proceso en general, pero un buen comienzo es el
estudio cuidadoso de la respuesta de cada una de las etapas de un proceso (separacion,
ciclulzanmuento, craknip, ciel).

Desde e punto de vista de la forma de desarrolio del sistema total de produccion los factores

mis importanies ¥ que deben entenderse ampliamente son: ¢l entendimiento apropiado del
proceso a ser controlado, ¢l mantenimicnto del mayor tiempo de cotrida de los sistemas de
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control, ¢l mejoramiento de las teenologias relacionadas al sistema de control incluyendo
hardware v suftware v mas. La solucién a los puntos anteriores se da con la tecnologia reciente
de simulacion con modelos dindmicos rigurosos. Con la cdumc;on en nuevas tecnologias v ¢l
esrudio de las necesidades de aplicaciones de control, se espera fa evaluacion positiva para fa
promoeién de la teenologia de control™.

el Grupe de Togenieria en Sistemas Lilecironicos, ef area de Control Avanzado (que se
CHCUCAIA €N CONEICTO CON Zrupos nacionales dedicados al estudio de éstas y mads técnicas), se
4o iniciado of estudio de técnicas de control avanzado para aplicarlas a unidades de separacion

de drocarburos.

En las instaliciones petroleras de Méxieo, no se tienc conocimiento de técnicas de control
avanzado aplicadas ¢n sus instalaciones, sin embargo, ¢s importante empezar a considerar el
uso de téenicas de optimizacién a gran escala conjuntamente con el llamado control avanzado
biciendo evaluaciones téenico-econdmicas de los resultados factibles.
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Capitulo III

DESCRIPCION DEL PROCESO DE SEPARACION DE
HIDROCARBUROS

F:ste capitul, centra fa atencisn en el proceso de separacion gas-aceite del crudo (al cual serd aplicado un proceso
de uptimigacién) proveniente del cabegal de poge ya gue es of proceso sobre ef enal se basa ef presente trabajo. Se
da tma breve descripeion del proceso, se establece ef eriterio de optimizacion que s selecciond para ¢l trabajo, s
presentan lus ecuaciones que explican la termodindmica del proceso y asi mismo se establece e procedimiento de
edlenlo para las ramables mds imporiantes, ademds se presenta un models dindmico de un separador de
bidrocarburos. Por dltime, se da ana breve descripcidn del equipe de separacidn mds comiin.

MANE]JO DE HIDROCARBUROS

ANTECEDENTES

El petrdlco liquido, como se produce en la cabeza del pozo, generalmente estd asociado con
gas natural y contaminado con agua y s6lidos en suspensidn. Del crudo deben climinarse la
mayor parte de esas impurezas antes de enviarse al mercado o a los centros de refinzcion.

En la figura 3.1. se presenta un esquema general del proceso que se sigue para la obtencidn del
producto deseado.

Iil gas natural se separa del petrdleo crudo en las Baterias de Separacién, para después aplicar a
cada fase los procesos de tratamiento y acondicionamiento que se requieran para su
distribucién y venta.

Los yacimentos de hidrocarburos que aportan la mayor produccidn nacional de aceite crudo
estin localizadas ¢n la zona de Campeche y en el drea Mesozoica de Chiapas y Tabasco,
asociados al crudo se obtienen altos volimenes de gas que se caracteriza en general por ser
amargo, himedo y rico en licuable. La produccién nacional se mancja a través de las regiones:

Norte, Sur, Marina Noreste y Marina Suroeste!".

Enrre las principales especificaciones del petrdleo crudo para su comercializacién se
encuentran: la densidad API, ya que en el mercado se prefieren los crudos ligeros (mayor

densidad APD) v la Presidn de Vapor Reid (PVR), a fin de que ¢l aceite no cxperimente
pérdidas sustanciales por cvaporacion durante su almacenamiento,
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Plantas
Pewroquimicas

P.E.P.

Kt

Pozos Productores ‘Tratmicnes de
Aguns Reviduales

Figura 3.1. Esquema Tipico de Operaciones de Produccién, Tratamiento y Acondicionamicnto de
Gas y Crudo para su Transporte y Almacenamiento

PROCESO DE SEPARACION DE HIDROCARBUROS

Es necesario separar del crudo la mayor parte de las fracciones ligeras antes de enviarse a
tanques de almacenamiento atmosférico; de otra forma parte de éstas vaporizan en el tanque,
lo que significa pérdidas del producto y dafios al ambiente.

El proceso de remocion de hidrocarburos con alta presion de vapor {(componentes ligeros) de
la cornente de crudo se conoce como cstabibizacion. Lo anterior garantiza el tener un crudo
con las condiciones apropiadas para su transporte y almacenamiento, evitando con ello los
riesgos y pérdidas mencionadas. Se considera un producto estable, aquel que no vaporiza a
presian atmosférica de almacenamiento y temperatura ambiente,

La presién de vapor del crudo y ¢l contenido de 4dcido sulfhidrico son los dos parimetros mds
importantes que estan relacionados con la estabilidad del crudo.

El aceite que se produce en yacimientos petroliferos ¢s una mezcla de hidrocarburos formado
por las siguicntes fracciones:

+ lraccion ligera: metano, etano, propano.
¢ Burtano

14
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¢ Iracciones mas pesadas: pentano, hexano y mis pesados.

L atencwin se centra en la separacidn gas-aceite. La scparacion gas-accite s la primera
operacion que se feva a cabo en las instalaciones de la industria petrolera v se lleva a cabo en
equipos Hamados simplemnente separadores que, segin sus caracteristicas, pueden ser bifdsicos
o mfasicos segun ol admero de fases involucradas; v verticales, honzontales o esféncos segan

su configuracion fisica.

Al proceso que se lleva a cabo en la separacidn se le conoce como vaporizacion “flash” (o
insantanea) que ocurre cuando una sustancia o mezcla de sustancias se lleva a una presidn
menor a la actual lo que hace que ocurra una vaponzacién parcial. En un separador la
alimentacion proveniente de la cabeza del pozo se lleva al equilibrio a la presién o temperatura
del separador.

BATERIAS DE SEPARACION
La recuperacion de hidrocarburos liquidos en la superficie puede incrementarse si se coloca un
mayor mimero de etapas de separacion en el proceso de produccion; la mayoria de las veces se

operan varios scparadores en serie cuyas presiones van disminuyendo sucesivamente.

‘Generalmente, ¢f nimero de etapas que se requieren para la mejor separacién y mayor
recuperacion de aceite, depende de varos factores, por ejemplo, de la presién v flujo del
cabezal de alimentacion,

El diagramu que sirve de base para ¢l presente estudio es el de Ia figura 3.2:

Vi, Iy

E I Primert Erapa NV, v2, P2
De
oo T P Separacion
Lo, TPy .
Segunda Etapa Viys, Py
De

Separacion

Ly, x1, P2

Tercera Etapa
e
Separacién

Lz, x2, P

: .
Figura 3.2. Esquema de la Separacion de Hidrocarbures en Tres Etapas Lo xu Py

i5
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En un sistema de este tipo, la dltima etapa de separacion es por lo general, la etapa de
almacenamiento por lo que el flujo de vapor en esta etapa debe ser pricticamente cero.

Se observa que se hace el cambio de presion 2 una menor a la antetior por medio de una
valvula.

Il edleuto de las variables del proceso es exactamente igual como st se tratara de una sola etapa
de separacion flash como se explica mis adelante, con la diferencia de que los datos de
alimentacién para las dos dltimas ctapas se generan a pardr de la informacién que resulta del
cdlcuio de la primera.

Por ejemplo, para el primer scparador, ¢l flujo de entradz es F y su composicion es z, para el
segundo separador, el flujo de liquido que sale del primer separador se transforma en su
alimentacion al igual que la composicién.

CRITERIOS DE OPTIMIZACION

No siempre ¢l objetivo fundamental es la separacion eficiente de las fases liquida y gascosa. En
algunos casos puede ser mas importante: incrementar e} ritmo de la produccién, reducir los
costos por compresion, obtencr mayor cantidad de aceite estabilizado, recuperar mayor
cantidad de hidrocarburos liquidos, etc.

CONDICIONES DE SEPARACION

Para establecer las condiciones de separacidn mds apropiadas, de acuerdo con las caracteristicas
de los fluidos producidos, se deben considerar las siguientes variables de control:

a} El upo, el tamafio, y dispositivos internos del separador.
b) Eltiempo de residencia del aceite.

©) Las etapas de separacion.

d) Las presiones y temperaturas de separacién.

¢) Ellugar de instalacién de los separadores.

Fxisre una combinacién de estas variables que permite obtener la separacion requerida a un
costo minimo. La sefeccién de las condiciones de separacion depende de los objetivos de
produccion. Generalmente estos objetivos estan orientados a la obtencion de:

a) Alta cficiencia en la separacion del aceite y del gas.
b) Mayores ritmos de produceion.

¢) Mayor recuperacién de hidrocarburos liquidos.

d) Menores costos por compresion.

¢) Accite v/o gas estabilizados.

Ein la presente tesis solo se tomo en cuenta el punto ). Comeo los hidrocarburos producidos de
mayor valor comercial son los liquidos, por lo general, la eficiencia del proceso de separacidn
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s¢ relaciona con b cantidad de hidroearburos licuables que contienc la fase gascosa que sale de
los separadores. 13 disefio de un sistema de separacion gas-aceite depende principalmente de b
presidn de vapor mixima que sc fije en las bases de disefio asi como de la composicion de los
flusdos producidos.

115 grados APL son la variable para establecer el etiterio, debido a su comportamiento frente a
la presion” | resulta que es posible modificar fa presién, en este caso, de la sepunda etapa de
separacion (la presian de la primera etapa depende de la presion del cabezal del pozoy la dela
tercera cs [a presion atmosférica) para que se logre la mixima recuperacion de aceie, De esta
manera, entre mayor ¢s la canddad de grados APE contenidos ¢n el aceite, se tienc una
densidad refativa menor (ver definicién de grados AP mis adelante ¢n este capitulo) y por lo
tanto un hidrocarburo mas ligero.

(Ybservando la grifica de la figura 3.3, se ticne que al valor dptimo de presién con respecto a
los grados API, también corresponde un valor éptimo en cuanto al factor volumen y en cuanto
a Ia relacién gas-aceite (ver definiciones mas adelante). Por lo tanto, se considers suficiente
tomar en cuenta sdlo los grados APL:

Como factor importante, s necesario establecer en términos matemidticos la curva descrita en
ta frgura 3.3, cs decir, la presidn es la variable independiente y los grados APl son la variable
dependiente, la relacién entre ambas variables es descrita por una funcién cuadritica unimodal
y contnua en el rango de presiones establecido. Esta definicion es util para cstablecer el
procedimiento de optimizacion que el sistema requiere.

x 1138
32 137

[
— — 136
-
o
o
= 3 _ras
o
g
LY
[=] 104
el
20 133

Factor de Volumen de Formacidn

Relacién gas-aceite del separadotr

Relacidn gas-aceite total

tanque de almacenamiento

Relacidén gas-aceite en et

-
W00 @
°

30 160 Lk 0

Presion del separador

Figura 3.3. Comportamicnto de densidad AP}, facter de volumen
de formacion y de la relacién gas-aceite

s
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EQUILIBRIO LiQUIDO - VAPOR

1] caleulo de las propiedades de los fluidos y el equilibro de fases es una herramienta gencral ¢
importante ¢n la ingenieria quimica. Las instalaciones superficiales de produccién de
hidrocarburos mancjan en sus primeras etapas un flujo formado por una mezcla de diferentes
componentes de hidrdgeno v carbono que se encuentran tanto en fase liquida como en fase
vapor. Cada uno de los componentes posee diferentes propicdades (densidad, presion de
vapor, capacidades calorificas, etc).

1] equilibrio s una condicion estitica en la cual no ocurren cambios con respecto al tiempo en
las propiedades macrosedpicas de un sistema. El equilibrio vapor-liquido (EVL) se refiere a los
sistemas en los cuales una sola fase liquida esta en equilibrio con su vapor. El EVL se aplica al
cileuto de evaporacion flash, Eb nombre se onginé por ¢l hecho de que un liquido, a una
presion igual o mayor que su presidn en el punto de burbuja “se evapora instantineamente” o
s¢ evapora parcialmente cuando 1a presion se reduce por debajo de la presidn del punto de
burbuja, produciendo un sisterna de dos fases, una de vapor y una de liquido en “equilibric”.

CONCEPTOS BASICOS!®™

fa condicidn necesatia para que exista el equilbrio entre n fases es que los potenciales
guimicos de cada uno de los componentes en ¢ada fase sean iguales, es decir:

pilt= = pt= =t Jares: (1), (2), (3} ... () para ef componente i

131 potencial quimico se define como:

Bo=| g

t P T

donde G es I energia de Gibbs, #; ¢s ¢l componente iésime, P es la presion, T es Ia
temperatura v g, o5 ¢l componente jésimro. El potencial quimico no se puede expresar como una
magnitud absoluta ademis los valores numéricos del potencial quimico son dificiles de
rehicionay con oiras magnitudes. El potencial quimico rende a un valor infintto negativo
cundo la presion se aproxima a cero. Por ello, el g, no es Gl directamente para los cileulos
de cquilibrio entre fases, y se emplea la fugacidad, una magnitud derivada.

Ia fugacidad (jj s¢ puede comidun coinu wia pscudo picsion; s una medida de fa wendencia
del componente 7 en una mezcla a escapar de su fasc respectiva. Las fugacidades de un
componente cn todas las fases son iguales en el equilibrio y, para un gas ideal puro, Ia
tugacidad ex igual o la presion, La fugacidad se define como:

£, =cir} exp(%}

s e - e mom o
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Debido a la eserecha relacion entre fugacidad v presidn, os conveniente definic su cociente para
una substancia pura como:

P

i

Donde v es el cocticicnie de fugacidad de la especie pura v /7 ¢s la fugacidad de la especie
8 ] P Yi : 4 :

pura va sea liquida (L), o vapor (1). Este mismo concepto de fugacidad tue ampliado para fa

definicion de solucion tdeal

o= S
fo=x .tL)

Para represearar las desviaciones de ambos tpos de idealidad es conveniente definir los
siguientes cocficientes de fugacidad para una mezcla:

fu

b=

fu
%_x,.P

Los valores de estos coeficientes han sido calculados rigurosamente usando ecuaciones de
estado (Ver ccuacién de Peng — Robinson mds adelante).

RELACIONES DE EQUILIBRIO ENTRE FASES

Una relacion de equilibrio es la relacion entre las fracciones molares de una especie en dos
fases que se encuentran en equilibrio. Para el caso de vapor liquido, Ia retacton de equilibrio se
le denomina K o relacidn de equilibro vapor-liquido, que para el caso ideal se representa como:

K =

- %3

Para formar una relacién de equilibrio se sustituyen las fugacidades por las cxpresiones
equivalentes en funcién de las fracciones molares:

fo=0.¥P

fo=¢, P

Para ¢l equilibrio liquido-vapor £ =f,; por lo manto la expresion equivalente de la redacion de
eepuailibyrio para una mezela real queda como sigue:

19
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s u,

¢
K =t
Ty

Para los cileulos de etapas de equilibrio que intervienen en fa separacidn de dos o mids
vomponentes, se definen factores de separacion formando cocientes de relacion de equilibrio.
Para ¢f caso de vapor liquido, sc define la volatlidad refativa como

aﬁ‘:k}./ K

FCUACIONES DIE ESTADO

las ecuaciones de estado en la termodinamica clisica proporcionan un medio de obtener el
conocimiento de entalpias y densidades ademds de relaciones de equilibrio entre fases a partir
de relaciones Presion-Volumen-Temperatura (PVT). Se pueden aplicar a mezclas utilizando
reglas de mezclado para combinar constantes de las especies puras.

La forma més simple de una ecuacién de estado es la ecuacion de los gases reales que agrega a
la ecuacion de los gases ideales el factor de compresibilidad de un fluido:

PV,

Zz
m R T

Donde m representa a una fase, liquida o vapor, la Pes la presién del sistema, 1 es el volumen
molar, KR es la constante universal de los gases y T la temnperatura absoluta del sistema. El factor
de compresibilidad Z representa Ia desviacion de la idealidad.

|as ceuaciones de estado cibicas han demostrade ser las mds pricticas para calculos de ELV; a
temperaturas debajo de las criticas, se obtienen tres raices reales usando una expresion
cquivalente de la ecuacién en funcidn del factor de compresibilidad, correspondiendo el valor
mayor de Z a una fase de vapor, y el menor valor de Z a una fase liquida.

las constantes criticas T v 2 son por si solas insuficientes para peneralizar el comportamiento
termodindmes. Dicha generahizaaon mejorn mcorporando o Ln ecuacion una tercera constante
yue representa las diferencias genénicas de las curvas de presion de vapor reducidas. El factor
acentrico introducido por Pitzer s la constante agregada, toma en cuenta las diferencias de
ferma mnlecular, siendo cern para las moléculas de simetria esférica.

Para mezclas multicomponentes hay que aplicar procedimientos analiticos de  cileulo,
representando  las  propicdades  termodinimicas  preferentemente mediante  ccuaciones
algebraeas. Puesto que las propiedades de ta mezcla dependen de la temperatura, presion v
composicidn <e ks fases, tales cevaciones tenden a ser complicadas. Es importante disponer
de corrclaciones exactas de propicdades cermodindmicas con ¢l fin de disefiar el equipo para

o .
LU GPOTU G COMKUTCHDTICS CLUTIoIINCas.
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PUNTO DE BURBUJA Y PUNTO DE ROCIO

3¢ Je llama puneo de burbuja a las condiciones de presion y temperatura cuando se presenta la
primer burbuja de vapor de una sustancia o mezcla en estado liquido. El punto de rocio es
cuando se forma la primer gota de liquido de una sustancia © mezcla en estado vapor a ciertas
condiciones de temperatura y presion. Se dice que un vapor estd saturado cuando se encuentra
en su punto de rocio y estd sobrecalentado si se encuentra por arriba de ¢ste. Un liquido esta
saturado cuando se encuentra en su punto de burbuja, si esti por debajo de éste, el liquido esta
subenfrinde. 2] eniterio del punto de burbuja y del punto de rocio es dtil para saber si una
mezela se encuentra en su regidn de dos fases. Fn la figura 3.4 se presenta el diagrama de
cquilibrio de fases dpico para una mezcla de hidrocarburos.

. Liquido subenfriado
Punto Crltico 9

LIQUIDO
Vapor satvrado
\

Presion

Temperatura

Figura 3.4. Diagrama de Fases para una Mezcla de Hidrocarburos
Criteric del punto de burbuja:
Nl
fO=Y 2K, ~1
=]

S )<, la mezela esta por debajo de su punto de burbuja (liguido subenfriado)
S1f)=0, la mezcla esta en su punto de burbuja (liquido saturado)
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Criterio del puneo de rocio:
N
Z
=1-2,—
fw=1-Y¢

Sifed =0, [ mezcla esti por encima de su punto de rocio (vapor sobrecalentado)
Sij(f)=1, la mezcla esta en su punto de rocio (vapor saturado)

Por dltime. si >0 v fi1)<0 entonces la mezcla se halla en la regidn de dos fases y es posible
HNevar a caio un proceso de separacion flash.

1.0 funcion 7 se denva del analisis de balance de materia de un sistema y se presenta mas
adulanee come la funcién T{).

PROPIEDADES DE LOS FLUIDOS

Densidad

| 2 densidad de los hidrocarburos es medida de dos maneras:

1. Densidad relativa
2. Densidad AP]

Densidad Relativa de un liguido

i densidad relativa (P es una medida del peso del liquido comparada con la deb agua. La
densidad del erudo es por lo general de 0.85. Su peso es s6lo ¢l 85% del peso de agua.

i)
’y =
Pu.o

onde o es Ta densidad ded petrdles vy 2y, os la densidad det agua. La densidad (p) se puede
calcular mediante la sigaiente ecuacion, se requicren las densidades de los componentes puros
{incluyendo la de la fraccidn pesada) y la masa molecular de la mezcha:

N-

xlpi MW
i=]

Py ="«
ZXI-MW
izl

Pronde g0 exda densudad ded componenic 7 purs a condiaones estindar v MIE, s ¢l peso

moleculur del componente ©

ER]
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W 2 B i At Y T A Rl -+ N8 Y G mim A = e s Py

Densidad API

1a densidad APL s una medida de la densidad del crudo y de sus productos liguidos a 15°C
(60°F).

Una densided relariva baja significa que se tienen un Byuide ligero, 1a densidad AP es al
contrazio, 3 una densidad AP baja, ef liquido es pesado, y a una alta densidad AP, o liquido es
ligero. 7 -

1a densidad API esti relacionada con la denstdad relativa por medio de la sigmente ecuacion:

1415
CAPI=——-1315
Y

Presién de Vapor Reid (PVR)

1is una manera de cvaluar la estabilizacion de) petréleo crudo. La PVR de un crudo es un
indicador de la tendencia del crudo para desprenderse de los hidrocarburos gascosos. La
cantidad de componentes ligeros en el crudo depende de Ia presion del cabezal del pozo y de fa
relactén gas-aceite de la corriente del mismo. Las unidades para indicar la PVR son psia.

La prueba de la PVR da una aproximacién de Ja presion de vapor de un liquido del petrdleo a
una temperatura de 38°C (100°F).

Relacion Gas-Acceite

Es Ia relacion que esiste entre ¢l volumen del gas v el volumen del accite en una mezcla de
hidrocarburos a condiciones estandar. Se expresa en m’ gas/m” accite.

Densidad Relativa de un Gas

F} peso de un gas ¢s medido comparando su peso con el del aire. La densidad relativa del aire
es, por lo ranto, 1.0, El gas natural dene una densidad retativa de 0.6 a 0.65. Todos los
hidrocarburos gascosos, excepto el metano, son mis pesados que ¢l aire. Sus densidades
relativas son mayores de 1.0. La densidad relativa también es un factor ¢n Ja determinacion de
resgos de fugas de vapores de hidrocarburos, s1 la densidad relaciva det vapor es mayor a 1.0, ¢l
vapor es mas pesado que €l aire, por lo tanto permanecerd en la superficie,

Humedad

lis Ia cantidad de agua en fase vapor presenic en ¢l aire de la atmdsfera o en otros gases de la

industa,
1a cantidad de agur que ¢l gas contiene depende de su presion y temperatura. EL agua se
remueve del s para prevenir la condensacién en tuberias v oeviear altos consumos de

combustible vn los equipos.

'3
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La torma de expresar la humedad es mediante el punto de rocio,
Caracterizacién de la Fraccion Pesada (C,+)

|2 Fraccton pesada esta compuesta por todos los componentes de la mezcla que contienen mas
de 7 earhbonos ves de suma importancia que se conozcan sus propicdades. Se han desarrollado
diversas correlaciones, tales como la de Kesler-1.ee, Riazi-Daubert, Rowe, Edmister, ctc ™ 14
mayoria de estas correlaciones requicren la gravedad especifica v ¢l punto de burbuja como
parimetros de correlacion. La seleecidn de estos parimetros s muy importante ya que una
pequeda diferencn provoca grandes variaciones en los resultados.

La correlacion que se usod en este trabajo fue la correlacién de Rowe. Inicialmente se supone
que la fraceion C-+ se comporta como una parafina normal de hidrocarburo. Se usa el namero
de dtomos de carbono “n,” como parimetro Gnico de la correlacion y con las siguientes
formulas se tienen las propiedades criticas y la temperatura de ebullicion normal:

T.(C,+) = 18(961— 10°)

1054)'

P.(C-,+) = }—(—E_+)_
ch7

T,(C, +) = 000043477, (C, +)° +265

Donde:

T(C.+) Temperatuta critica del C+ (R)
PCH) Presion critica det C+, (b/in” abs)
THCH+) Temperatura de burbujeo def C.+ (R)

¢ v ¥ son pardmerros de la ccuacién, ealculados con:

o = 295597 - 0.090597x, "

¥ =-00137726826n, +(L.6801481651

" es of numero de dtomos de carbono, calculado con:

MW(C,+)~2
n =
”

MW +) es lamasa molecular de la feaccion C.+

Para ealeuiar ¢l facror accéntrico, seuso fa ecuacion desarrollada por Edmister:




Optimizacion en Linea de una Bateria de Separacidn de Hidrocarbures Capitulo It

— e i e BT - s R T T

3 log{ P.(C, +)/14.70]
wGH=5 : TIT -
4 h

TEORIA DEL PROCESO DE SEPARACION

Los fluides que se manejan en Ia industria del peerdleo son altamente no ideales. FEn un estudio
caomparativo!? se encontré que para predicciones de propiedades para ¢l equilibrio liquido-
vapor en fluidos petroleros, las ecuaciones de estado de Peng Robinson (PR), Patel-Teja (PT) y
Schmidt-Wenzel (SW) se comportan mejor, sin embargo la ecuacion de Peng-Robinson es la
mids usada.

La ceuacion de Peng-Robinson™ es funcién de las propiedades eriticas y del factor acémrico:

P RT a
TV-=b ViiubV+wh®
Donde:
u=72
w=-~1
045724 R*T?
a =—m;__—_r[l+fm“_7:—m)]2
0.07780RT.
b="p

f. = 037464 + 1542260 — 0269920°
y @ es el factor acéntrico.

Con esta expresion se pueden derivar otras para el cileulo de las propiedades que se requieran
y ayuden a caracterizar el sistema. Las ecuaciones que resultan son aplicables tanto a fases
liquida y vapor usando la composicién de la fasc y el factor de compresibilidad adecuados,

La forma cquivalente en funcién del factor de compresibilidad, para la ecuacion de PR es

COMO SIGUL

Z (1= B2  +(A —3B7 —2B)Z-A'B" + B +B7 =0

Donde:
. aP
A =R
B‘ - 2
T RT

La raiz mis grande del polinomio es el factor de compresibilidad del vapor y la iz mas
pequena es ¢l factor de compresibilidad del liquido y se utilizan para cvaluar los coeficientes de
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fugacidad, para cvaluar las fugacidades de s tases v poder caleular fas relaciones de equilibrio

para los componentes de una mezcla,

Tac encontrar valores de los coeficientes de fugacidad, se tienen las siguientes ccuaciones

basadas en fa ccuacion de PR:

b
! y=—{Z, -1}-IZ, - B)+—=In
g, = =(2, - 1)-nZ, - B,) PG E I N DR

W

2Z, +(2+V8)B, [ b 2 &
_Zxk,ma.

donde w se retiere al estado de 1a mezcla, ya sea liquido (1) o vapor (17}, «, v b son los
parimetros de la ccuacién de estado de Peng-Robinson, @,y #, son los parimetros de

mezclado gue se definen como:

NI NA
a, = 2 Zx-‘.mxj.m“f.;

izl j=1
NI

bm = z"‘i.mbi
i=|

a,; = {l- k,-.}-) (2,0, )(ajaj)

o =[1+(037464 + 1542260 - 0156130 (1 - JT )

T ex la temperatura reducida (T,=Tr/1-), ¥ &, representa ¢l parimetro de interaccién binaria que
es especitico para cada par de componentes § y j en una mezcla, se asume que es independiente
de la composicién de la mezcla, de la presion y temperatura de Ia mezcla y se determina a partir
de datos experimentales. Los pardmetros .4, y B, se definieron anteriormente.

CALCULO DE FLASH ISOTERMICO

Considerando inicialmente un sisterna de separacion de una sola etapa como la figura 3.5:

(%3

Separacion

FLASH

6
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Se parte de que T wemperatura Ty presion P de equilibrio de una mezcta multicomponente
estin especificadas ademis det flujo F, y Ia composicion de cada componente 4, g, I problema
s encontrar el flujo v la composicidn de cada componente en las mezclas de salida del proceso
tanto de Ia tase vapor (17 1), como de la fase liquida {1, x).
i1 bakinee de materia general cs:
F=L+V

¥l balance de materia para cada componente ¢ es:

Fz, =Vy, + Lx,
I procedimiento de caleulo no es directo debido a que la ecuacion de balance de materia por
componente es no lineal para V, L, 3,y x, El procedimiento que se describe estd basado en el

: . - 1
que s¢ encuentre en el articulo publicado por Guehria et al! )

Dividiendo ambas ccuaciones de balance entre F, v poniendo el balance por componente en
funcidn del flujo de vapor:

—(; K) v
Zr'_ —an+y|F
Z|' =qqyl+(l—‘p)xl‘

- . L, v
Donde @ se define como la fracciGn de vaporizacion y ¢= /.

El proceso tiene restricciones impuestas por las fracciones mol implicadas, es decir:

i =

x

=1

e
1}

Donde N, ¢s ¢} mimero de componentes. Las dlimas dos ecuaciones no pueden ser usadas
simultineamente, pues dada una se define la segunda combinando las ecuaciones de balance.

Sabiendo que K, == se obtiene las expresiones para las fracciones de las fases liquida y
X

i

va p( e

- e 3 ek S 3 i o W S kb e e ot v et maRE

27




Capitulo hl Descnpc«‘m del Proceso da Separacuén

w - T

Sy

X =——— 1</<N
ek - T
Kz
‘2_;,15'51\].
Y I+@(K, - =

il valdor iment de R puede caleularse con la correlacion de Wilson como sigue:

P exp[537(1+w,)

K, = -

subsecuentemente, tomando en cuenta que el criterio de equilibrio termodinimico se puede

csceibir como f,, = fi, (1S1ENY, cs decir F, = e [, la relacion de equilibrio puede

fiv

()

v £ v £ ose pueden calcular a partir de las ecuaciones que se presentaron anteriormente.

calcularse come:

il paso prncpal en el cileulo, es Ia solucién de la siguiente funcién para ¢

LK -1)
r(w)--Zv Z le(x 50

Primero se hace una evaluacion de Ia zona en la que se encuentra la mezcla, ¢s deair si estd en

I zoma de tase diquida, en la de vapor o en ta de ambas fases. Se caleula para =0y para ¢=1

resuleando los siguientes casos:

S M=, entonces @=0. La mezcla csta por debajo de su punto de burbuja (fase liquida).
SUFT0)=0, Ja mercla esta en su punto de burbuja.
ST >0, enronees ¢=1. La mexcla estd por arriba de su punto de racio (fase vapor).

ST =0, Ja mesela esti en su punto de rocio,
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Hisa ccuacion pucde resolverse por tantco probando valores de ¢ comprendidos entre 0 y 1
hasta que TY@)=0. Sin embargo, tos métodos mis ampliamente unlizados se basan en el

mctodo de Newton, Se calcula un valor de prediccidn de la rafz ¢ para la iteracion £+7 a partir
de:

kel _ b IXC2.
')

donde ka denvada es:

N, 2
ot = z(I-K,)
@) ;[an*u(, -J

. s e N il - . .
La iteracién se puede iniciar suponiendo ¢f”=0.5. Los valores de ¢*'" estarin restringidos a
valores entre 0 y 1.

El procedimiento de cileulo se puede resumir, por lo tanto cn

1) Cilculo inicial de K con la correlacidn de Wilson

2) Caleular el valor de ¢.

3) Calcular los valores de x; ¥,

4) Verificar si I'{p)=0

5} Si no se cumple, evaluar nuevos valores de K con los cocficientes de fugacidad.
6} Sise cumple caleular:

V=F¢

Zf
ST et - 1)
¥, =xk
L=F-V

Y de¢ esta manera quedan definidas las variables de interés para €] cilculo flash isotérmico.
Como se explicd anteriormente, el cdlculo es el mismo en el caso de una batetia de separacion
asignando los valores cofrectos a las variables correspondientes.

MODELO DINAMICO DE UN SEPARADOR BIFASICO®
Fin ¢l drea de Control Avanzado del GISE en el IMP, se desarrolle ¢l modelo dindmico de un
separador bifisico para aplicaciones de control avanzado. En ¢l capitulo 1V, se descubre la

importanaa de este modelo y de la expresion del separador en ecuaciones de estado.

Fl modelo dinimico del separador, describe un proceso no lineal que tiene tres variables
manipuladas {variables de control), el gasto de vapor que sc desaloja, F,; ¢l gasto de liquido
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que se desaloa, By el gasto de alimentacion, Py las salidas del proceso (variables
contrafadas) son ¢l nivel de aceite del separador 4, y la presion del vapor, P. la presion de la
fase ascosa v ol nivel ded aceite del separador se consideran disponibles para medicion y si no
s comtrola F, se puede considerar que el sisterma es pcrmrlmdo por cambios en ¢l flujo de”
alimentacion.

(11 modelo dinimico riguroso del proceso de separacion requicre del empieo de las ecuaciones
fundamentales de mansporte, cantdad de  movimiento, energia v matena. Ll modelo
maremitico que se uso para la simulacién se derivé a partiv de las ecuaciones de balance de
s v oenergia, no se toman ¢n consideracion cfectos de difusion, cambios en cantidad de
movimicnro, m variacion cn la eficiencia de separacion por caraceeristicas de los internos del

soparador.

Por o tanco, se tiene que para un separador bifisico horizontal las ecuaciones dinamicas son
las siguientes:

Dl balance misico:

di 1 V. dp,
d‘_Pr‘AT(h)(LFI £ p Ar(h) dt

dp, _ M, dP _P dM, PM, dT
dr ~ Z,RT dt " Z,RT dt Z,RT' dr

Detiniendo los términos restantes:

(M, - dx
—_—t M R
dt ; "t

(l'.\" LF, )
dt - pv, (h)(”' .
dr _ . dh
k, 0 Cp, F, T, —(Cp, F, +Cp FT+UA(T,, -T—(p, Cp, —pGCpG)TAT(h)?
¢
k)= pLCPLVL(m+pr,CPc;V(:(h)
1P Z.TR P dM, PA;(h P
W ZIR o o P Mo Phd PdT
dr o M.V.(h) F MC dr Vet) di T di

dM . “ dx

e VY MmKEk —

er 2,: T dt
l)\lL]l]C,

Ares la altura del mivel del liquido en ¢l separador
() es el avea de lainierfaz liguido-vapor
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2y es la densiclad de Ja fase liquida
I.oes ol flujo de a fase liquida

: fh) vs el volumen ocupado por la fase liquida
b, f4) es o volumen ocupado por la fase vapor
My e la masa de Ta tase liguida
Moes la masa e 1a fase vapor

LINEALIZACION DEL MODELO

1 modelo considera como estados deb proceso: P, T, py, x, 1=/, ..., 0} v & En la prictica la
variacion de la temperatura y la densidad es muy pequeda, por lo que para propésitos de
control puede considerarse constante, es deair, solo se cuenta con tres estados (P. xy ). La
linealizacion se hace con ¢l fin de poder aplicar téenicas de control lineal. El modelo linealizado
queda de ln forma:

X = AX + BU

Y=0CX
N representa el vector de los estados del sistema: XN=(x, x5 .. I'J, P’
U representa ¢l vector de Jas entradas del sistema: U=(F, F), F,,)

Y representa el vector de las salidas del sistema: 1=(P, b)

A, B, C, son marices de constantes propias de cada sistemna y se definen a continuactén:

a, -~ 0 @ 0
A= 0 - a’ a™ 0
o - 0 a,',':',' 0
Quy v Gy Al A
Y los elementos estin dados por:
) LF,
“ 7 PV
=L 2
a+l LF! (“.; - ‘_'I )AT (h)
YA
(h=r¥LF, - F})
attl e

el 2p, PFhe-nty?
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/, [RM K (F, -VF,)

PLF, MK,

+—I—£M_K,(z_*

= 3 +
VoM, pV.UNM; T M
A.(MZ. TR ALl
@l = ’,(')—f—" \.—VF',)+ (tn P (F -LF,)
Vi M, Vi p
. A UnLE - F
= M K (z, —
oo V. p, A,(h) M pLV,(h)Z
.2 matriz B queda definida como:
B0 0
B= b,: 0 0
bnld b:42 0
anAI b:ﬂ bnfﬂ
Donde:
, tn -l
hi=———— =12, ..,n
p.Y. (1)
. L
bl | =
P A ()
: -1
b=
£ A
l 1 (z,;mv PL]
r . +—
(my M, Py
- P
B MV
. Z. 1R
h ., =-——T—
o MV
Finalmente, Ia matriz € esrd dada por:
. (0 ¢ 0 11
0 0o

Descnpcnén del Proceso de Separacuon

— x, )}, siempre que 0</Sn
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EQUIPO DE SEPARACION

Por dltmo, se da una breve descripeién del equipo usado para la primer etapa de scparacién de
los hudrocarburos '™ ™,

l.s separndores son dispositivos para eliminar y colectar los liquidos del gas natural, son piezas
tundamentales ¢n el procesamicnto de gas y petrdleo crudo; s¢ usan para separar un flujo
combinado de liquido v de gas quedando relativamente libres el uno del otro.

Lixisten diferentes tipos de equipos de separacion, ¢l separador apropiado se seleeciona con
base a diferentes factores como son: la presidn y temperatura de operacion, relacidn de flujos
gas-aceite, localizacidn del equipo, v otros, destacindose que de una seleccion acertada
depende que se alcance la eficiencia esperada.

lin fa actualidad cxiste una gran variedad de internos que ayudan a aumentar grandemente la
cliciencia de separacion por Jo que al equipo que los contiene se le denomina “separador de
alta eficiencia”,

Los separadores se clasifican como bifisicos, si separan el gas de la corriente total de liquido y
trifisicos si ademads de la corriente total se separa el agua.

lLos separadores son fabricados en tres formas basicas: horizontles, verticales y esféricos.
Cada uno tene ventajas y desventajas y su seleccion depende de que tan bien se alcancen los
objetivos deseados al menor costo.

Separador Vertical

TORRENTE [E
ALBENT 2I0N | -

M

37 PLAC S CE
SOTE

\¢

L

Figura 3.6. Esquema de un Separador Vertical
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Venrajas:
+  Maneja mavor cantidad de lodos y arena sin arrastre ni taponamiento.
+ Mayor capacidad para mancjo de baches de liquido que la especificada por l fabricante.

+ B control del nivel del liquido no es critico, puesto que se puede emplear un flotador
vertical, logrando que el control de nivel sea mis sensible a los cambios.
¢ lhidil de lanpiar.

Desveneajas:

+ Su transporte es complicado cuando se encuentra montzdo en un patin.

¢ 5S¢ necesita un diamerro mayor que ¢l de los horizonrales para manejar la misma canudad
de gas.

+ iz de mayor costo que el separador horizontal,

¢ [ mantenimiento de la vilvula de seguridad y algunos otros controles puede ser
complicada.

Separadur Honzontal
SEPARADOR
HORIZONTAL *
=

TORRENTE DE . w
4

ALIMENT ACKON

Figura 3.7. Esquema de un Separador Vertical

Ventajas:

¢ Fs menos costoso que el separador vertical.

+ b ficit de embarcar en paquete (a0n montado en un patin)

Mayor facilidad de instalacion con respecto a los separadores verticales.
Mayor capacidad para el manejo de gas.

Mayor drea de intertase, lo que facilita a liberacion de las burbujas de gas.

* *

Son muy adecuados para manejar aceite con alto congenido de espuma.

Desvenrajas:

+  Ditici] de limpiar cuando se presenta arena, lodo v parafinas,

4
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¢ Reguiere de mavor area para flevar a cabo |a sedimentacion. s necesanio colocar varios
drencs alo largo de su longitud para desalojar los sélidos.
Requicre de mavor drea paga su instalacion.
Menos eficiente para manejar baches de liquido.

Separados Lsférico

Veneajas:

+  Mis barato que los separadores horizontal o verncal.

+ D¢ mmano compacto.

+ Mds ccondmico para las instalaciones individuales de pozos de alta presion, por sus
diferentes imanos.

Desventajas:
+ Tiene limitaciones de espacio para la separacion y manejo de baches de liquido.

Internos de los Separadores

[l separador cuenta con varios dispositivos mecinicos para lograr una buena separacion.
Algunos de estos dispositivos son:

Placas desviadoras,

Rompe olas.

Placas desespumantes.
Rompedor de torbellinos (vortex)

* * * @

Extractor de niebla,

Todos ellos tienen como dnico fin eliminar la mayor cantdad de fendmenos que se presentan
dentro del separador ¥ que evitan una separacidn eficiente.




<
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CAPITULO IV

CONTROL Y OPTIMIZACION

1in este capitulo se hace una revision de los meétodos tanto cldsicos conro modernos de gptimizacisn y control, Se
estalilece Ja teoria sobre la que se basan y s¢ presentan las ecuaciones que las representan. Con el estuddio de este
capitulo, sin embarge, se toma la idea fundamental de la optimizacion en linea y, en confunto con lo presentade
eu of capitulo anterior, se puede proceder a realigar la parte de simulacion correspondienie a este trabajo.

OPTIMIZACION

El incremento del costo de la energia y el aumento de exigencias ambientales han afectado la
industria quimica. Se han hecho modificaciones en las condiciones de operacion y en los
procedimientos de disefio con el fin de reducir los costos y cumplir con exigencias. Se ha
puesto énfasis en mejorar la eficiencia y en incrementar la factibilidad de las plantas existentes
cn lugar de su expansién. La optimizacién se ha usado para estos fincs,

La optimizacién es una de las mds grandes herramientas en el proceso de toma de decisiones,
resuelve una gran variedad de problemas en el disefio, construccion, operacién y andlisis de
plantas quimicas (y muchos otros procesos industriales). La optimizacién se relaciona con los
campos de la ciencia, ingenieda y los negocios; tiene que ver con la seleccién de la mejor
solucién de entre todas las posibles mediante métodos cuantitativos eficientes.

Sin embargo, debido a Ia complejidad de las plantas quimicas, la optimizacion completa de eflas
¢s complicada, entonces se aplica la suboptimizacion que involucra la optimizacion de una fase
de una operacién de un problema ignorando algunos factores que tienen algiin efecto en otros
sistemas o procesos en la planta. La suboptimizacidn es con frecuencia necesaria debido a las
consideraciones econdmicas y pricticas, limitaciones en tempo y en mano de obra.

1l alcance de un problema de optimizacidn puede ser desde la planta entera hasta una sola
picza de un equipo. La complejidad del analisis depende del uso que tendrin los resultados, la
disponibilidad de datos exactos, y el tiempo disponible para llevar a cabo la optimizacion. Se
trabaja en el mejoramiento del disefio inicial y de la operacién para cumplir con la mayor
produccidn, ¢f mayor beneficio, el costo minimo, ¢l menor consumo de energi, ¢te. En la
operacion de las plantas, los beneficios surgen del mejoramiento de su desempeiio global.
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CARACTERISTICAS ESENCIALES DE LOS PROBLEMAS DE OPTIMIZACION

ba formulacién de un problema de optimizacion debe ser via expresiones maremiticas. Cada
1)
problema de oprimizacion contiene tres categorias esenciales™

1. Al menos uns funcién objetive a ser optimizada, Modclo ccondmico

2. Restrnicciones de igualdad. }

3. Restricciones de destgualdad. moxelo del proceso

Solucion factible: Ls una seric de varables que satistacen las restricciones al grado de

precision deseado.

Solucion dptima: Es un conjunto de valores de las variables que satisfacen los componentes
de las restricciones y también proporcionan un valor ptimo para la
funcion objetivo.

La notacion matemdrtica clisica de un problema de optimizacién es:

Minirmizar:
Fix) Funcion objetivo

Sujeta a:
n{x)=0 Restricciones de igualdad
glx}=0 Restricciones de desigualdad

Donde x ¢s un vector de n varables (x,, x, ..., x), #(x) es un vector de ecuaciones de
dimensiones m,, v gfx) es un vector de desigualdades de dimensiones m,. El nimero total de
restricciones es w={m,+m.). Esta formulacidén requicre la identificacidn de los elementos
esenciales de la definicidn de una aplicacion dada.

La funcién objctivo: Representa beneficio, costo, energia, campo, etc., en términos de las
variables clave del proceso que esti siendo analizado.

Las restricciones: Describen las interrelaciones de las vanables clave.

A continuacion s¢ presenta una breve explicacion de métedos de optimizacién lineal y no
fineal {para mis Jetalle sobre este resumen, ver Taha™™).

PROGRAMACION LINEAL

La PL. es un modelo de asignacion de recursos que busca la mejor distribucion de recursos
limitados a un nimero de actividades en competencia™”. La PL puede resolverse mediante un
meroda grifico donde se adennfica la caracteristica esencial de este tipo de problemas: la
busqueda de ln mejor solucidn sobre los puntos extremos del espacio de soluciones. Fl uso

prictico do lasolucion grifica de PL estd limitado a problemas de dos vanables, sin embargo se
[

ol métode simplex que es un procedimionts aluchraico para resolver el

S e TR TR e ks 1 e e L momemm e g e s o e 4
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Un modelo de P, puede incluir restricciones del tipo de desigualdad ¢ igualdad. las variables
pucden ser no negativas o irrestrictas (no restringidas en signo). La forma estindar de un
problema de PL tiene las siguientes propiedades:

I. Todas las restricciones son ecuaciones con segundo micmbro no negativo.
2. Todas las variables son no negativas.
X
'

|2 funcidn objetivo puede ser de maximizacion o de minimizacion.

Asi se hace necesano ¢l uso de vaniables de holgura o de exceso si las restricciones son del upo
< o 2 respectivamente para poder convertirlas en ecuaciones.

Tabla 4.1. Formulacién de la forma estandar para un problema de programacion lineal

FFORMA1 NORMAL FORMA ESTANDAR PARA RESOLVER POR PL
Maximigar = 3+ 2x, Maximizar 3=3x,+2x,
Supetar a: Sujeta a:
X, +2x,56 x; +2x,+5, =6
2, + 2,58 2x,42x, 5, =8
X, +2x.=51 -+ 25, +5, =6
x,=2 X, +5,=2

Donde Las variables £ son “varables de holgura”, en caso de que existieran variables del tipo 2
en la formulacién original, se usan variables de exceso.

EL METODO SIMPLEX

El método simplex estd basado en el concepto de que la solucién 6ptima esti asociada siempre
con un punto extremo del espacio de soluciones.

El método simplex emplea un proceso iterativo que principia en un punto extremo factible,
normalmente ¢l origen, y se desplaza sistemiticamente de un punto extremo factible a otro
hasta que sc llega por dltimo al punto dptimo.

Fn general ¢l modelo estindar incluiri m ecuaciones v # incgnitas.

Para determinar los puntos extremos directamente 2 partir de la forma estindar, se observa que
un punto Cxtremo sc identifica Gnicamente en forma geométrica como una interseccidn de los
planos frontera del espacio de soluciones. Como la forma estindar tiene mds incégnitas (=)
que ecuaciones (), los puntos extremos se identifican haciendo (#-m) varables igual a cero y
después resolviendo para determinar las a7 incégnitas restantes. Un requisito obligatorio para la
scleccion de (w-m) variables que se haran igual a cero es que las a variables restantes tengan waa
solucién no negativa dnica (de lo contratio no representarian un punto extremo).

39
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o reeminas alyebratcos, las soluciones unicas que resultan de hacer (#-m) variables igual a cero
s¢denominan soluciones bdsicas. St una solucion bdsica sansface las restricciones de no
negadvidad, s¢ Je conoce como solucion bisica factible, Las variables que se hacen igual a cero
se luman varsbles no bisicas, las restantes se conocen como vartables basicas.

F.os pasos del algontme simplex son los siguientes:

0. Medire ol uso de la forma estandar, determinar una solucion facuble bisica jmicial,
inicializando w7 vanables adecuadas {no basicas) al nivel cero.

i Seleccionar una variable que entra (variable no bisica actual que “entrard” en el conjunto
de variables basicas e la siguiente iteracion) de entre las variables no basicas actuales (cera)
yue, caxndo se incrementan arniba de cero, puedan mejorar cf valor de la funcion objetivo.
5i nu existe ninguna, la solucidn bisica actual es éptima. De lo contrario, ir al paso 2,

2. Seleccionar una variable que sale (varable basica actual que “saldra” de la solucién bisica
cn la iteracion siguiente) de entre las variables basicas actuales que deben hacerse igual a
cero (volverse no basieas) cuando la variable que entra se vuelve bisica.

3. Determinar Ia nueva solucidn bisica haciendo que la variable que entra sea bisica y que la

variable que sale sea no bisica, Ir al paso 1.

Condicién de Optimalidad. La variable que entra en ¢l proceso de maximizacién {minimizacién) es
Ia variable no basica con el coeficiente mis negativo (positivo) en ia
funcién 3. Cuando todos los coeficientes no bésicos de la ecuacion 7
50n no negativos (no positivos), se llega al éptimo.

Condretdn de fuctibilidad. Para los problemas de maximizacién y minimizacion, la variable que sale
es la variable bisica que ticne Ia razén mis pequedia (con denominador
positivo).

Tomando como ejemplo la forma estindar de la tabla 4.1., haciendo g-3x,-2x,=0, sc construye
Ia rabla 4.2.

1o lalsla 4.2, representa Iz solucidn basica inicial, las variables basicas iniciales son tas variables
de holgura cayos valores s¢ dan en la columna de la solucion, y por lo tanto x, y X, las
variables no bisicas, son iguales a cero, y se proporciona asi una solucién bisica facuble.

Por lo tanto, para mejorar €l valor de la funcion objetivo, se selecciona una variable no bisica
para “entrar” en caso de maximizacion, se selecciona la variable x, que es la que tiene el
cocticiente mis negativo, la vanable que sale es de las variables bisicas la que al dividir el valor
correspundicnte a a columna de solucidn enrre su valor correspondiente en la columna de
vable que entm da o menor valor, en este caso para 1, "/, =6, 1. ”/',:4 (s, ¥ 5, no aplican por
v un valor negativo v nulo respectivamente); os decir, la variable que eatra o5 5, después se
roniralize b e g Conaponde sy ¥ mcdianic un procedimienio Gauss-futdin, se¢ hacen

cero o resto de los valares de la columna, quedando solo el valor unitario que se normaliza. Bl

AN
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procedimiento se repite hasta que los cocficientes correspondicntes a la fila de g, sean todos
positivos,

Tabla 4.2. Tabla usada para aplicar ¢l método simplex para la solucién de un problema
de PL

Utartable b X, 3, 5 S, 5 5 Salucicn
beitrea
e ! -3 -2 0 0 ¢ 0 ) Ecuacion 7
5, ] 1 2 7 0 0 0 G Ecuacidn s,
I 0 2 ) 0 1 0 o & Ecuadin s,
IR 0 -7 1 4 0 7 ¢ 1 Ecnadidn s,
5 0 0 7 0 0 0 7 2 Ecuadidn s,

La tabla final es Ia 4.3,

Tabla 4.3. Tabla 6ptima con la solucién al problema planteado.

[“arialife 4 x X 5 i I 5 Solucidn
bdsica
7 / 0 7 ', 7, 0 7 2%, Ecuacion 3
, 0 0 H 7, RFN 0 0 ‘f, Ecuadén s,
x, 0 ! [ e Y/, 0 ] 7, Ecuacion s,
£ 0 0 ¢ -1 1 ! ¢ 3 Ecnactén s,
1, 0 0 0 2, 7, 0 ] ’f, Eeuadién 1,

Lo que da como solucidn:

x,=3 ’/;

.
x,=1 /s
Fsta wbla es dptima porque ninguna de las variables no basicas tiene un coeficiente negatvo
en g
TEORIA DE OPTIMIZACION CLASICA
L.a reorfa de optimizacién clisica considera el uso del caleulo diferencial para determinar punto
de maximos vy minimos (extremos) para funciones restringidas y no restringidas. Estos

métodos pueden ser no adecuados para cilculos numéricos eficientes pero proporcionan la
basc para visualizar la mayoria de los algoritmos de programacién no lineal.
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DEFINICIONES

Lin punio extremo-de una funcion X define un maximo o un minimoe de Ia funcién. X es
un maximo s1 ol valor de f en cada punto en ¢l entorno de X, no excede a fiN,).
Andlogamente, X, s un minimo si para fen cada punto en o entorno de X, no es menor que
JEN i los extremios de una funcidn la primera deavada (pendiente) de /s anuda, pero si un
punto con pendicnte cero no es un extremo (maximoe o minimo) entonces ¢s lo que se conoce
como un punte de inflexion.

Condiciomes necesarias v suficientes para {os puntos extremos.

Lixisten treoremas que establecen las condiciones necesarias y suficientes para que una funcion
J1X) de w varables tenga extremos.

a)  Una condicion wecesaria para que X, sea un punto extreme de f{X) es que:

Vf(X,)=0

Sin enthargs. fo condicion también se satisface para los puntos de inflexcion. Por lo tanto, estas condiciones son
mecesarias pero N suficentes para identtficar lor puntos exiremos, por ello, es mas apropiado referirse a los
prutos obtenidos o pertir de la solucion de la ecuacidn anterior come puntos estacionarios.

b) Una conducion snficcente para que un punto estacionario X, sea un extremo ef que la matng bessiana (o de
Hesse) H eraluada en X, sea:

i) positiva definida cuatido X es un punto minimo, y

i) negativa definida caando X, e un punto mdximo

donde la meatriy hessiana se define como:

i f d*f ' f
dx]  Ox,dx, - ox,dx,,
af Ay 3t f
o i e
AN
oxdx, Oxdr, okl

i,

) Nt en mn panto estadonario y, de ffy) las primeras -1 denvadas se anulan y )£, entonees en y=y,
oeitrie i ffy) tede:

7 st froasit oo tiflexcian sin s ppar, y

DA S pat, Fiute prnto exctronss i

Ia

e o £ 7017000
v

[EE T Y
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PROBLEMAS DE EXTREMOS NO RESTRINGIDOS

METODO DI NEWTON-RAPHSON
Bl método de Newton-Raphson es un procedimicnto iterativo para resolver ecuaciones

simultaneas no lineales, es parte de los métodos conoadoes come métodos de gradiente para
uptimizas numdricamente funciones no restringidas.

£(X)=0, i=0,2,.,m

Sea XY un punto dado. Por ¢l desarrollo de Taylor

700z £+ vr (e x - x*), =12, m
Las condiciones originales pueden aproximarse por:

£x v (xtx -x*)=0 =1,2, . m
[<sta ecuacion puede eseribirse en notacién matricial como

A +B XX =0
Asi
X=X".B,'A,

Donde A, v B, son matrices con los valores que resultan de evaluar la funcién y su gradiente
en el punto & La idea del método es comenzar desde el punto 1mc1al X’ Utilizando la
ecuacion anterior, siempre puede determinarse un nuevo punto X" a partir de X*. El
procedimicnio finaliza cuando X=X,
PROBLEMAS DE EXTREMOS RESTRINGIDOS
S¢ incluye k1 optimizacién de funciones continuas, sujetas a condiciones o restricciones
laterales. Tales restricciones pueden ser en forma de ecuacién o de desigualdad.
RESTRICCIONES DE IGUALDAD
AMETODO DE DERIVADAS RESTRINGIDAS JACOBIANO)
Considérese ol problema

Minimizar 2 = f(X)

Sujera a
s{X)=0

donde

a3
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X=(x, x5 ey 1)
E7Er B s B)

S asan derivadas reseringidas para resolver ¢ problema aneerior para encontrat una expresion
de torma corrada para las primeras derivadas parciales de fX) en todos los puntos que
satstacen f N} Los puntos estacionarios correspondientes se identifican por lo tanto, como los
prentos on jos cuales dichas derivadas parciales se anulan. Analizando ¢ caso donde se tienen w
COLICTONes <y mct')gnims:
Sui

X—(Y.7)
Dande

Y0 Yo s Jd ¥ =20 T oo Zuw)

Son las vartbles dependientes e independientes, respectivamente, correspondiendo al vecror
5. Bseribiendo los vectores £y g en términos de Y y Z vy obteniendo el gradiente:

VI(r.z}=(V,f.V,f)
Vg(sz): (vrglvzg)

Dyefiniendo
Vs
J= Vyg = :
V.gn
Vzg|
C=V,g=|
Vlgnl

Jma $C cOnoce como matrz jacobiana y C_. . es la matriz de control. Usando las
detiniciones anienores, ¢l conjunto original de ecuaciones se convierte en:

o(Y,2)=V, Oy +V, oz

JY = -7

Por lo tanto

¥ =-J7'Coz

Fate conpunto de comciones relaciona ¢l ofecto de variacion en 8% (siendo ¥ ¢l vector
mdependiente) subre @Y. Obteniendo 8f como una funcién de 82

F.z)=(v,r-v, 1 'chz
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D¢ esta ceuncion, la derivada restringida con respecto al vector independienee Z csti dado por

donde ¥ representa el vector gradiente restringido de f con respecto a Z. Por consiguient,
VY. 2} debe ser nulo en los puntos estacionarios.

Las condiciones de suficiencia son similares a las desarrolladas anteriormente, sin embargo, la
mmatriz hessiana corresponderd al vector independiente Z, mientras que los elementos de la

matsiz hessiana deben ser las segundas derivadas restringidas. s decir, VJ'=0.

METODO DE LAGRANGE

El métado de Lagrange identifica los puntos estacionarios de problemas de optimizacién con
restricciones de igualdad.

Sea

L{x,2)= f(x)-2g(x)

La funcién L s llama funcién de Lagrange y los pardmetros A, multiplicadores de Lagrange.
|.as ecuaciones

aL oL
— =10 —_—
A Yax 0

proporcionan las condiciones necesarias para los puntos estacionarios y por la tanto la funcién
de Lagrange puede utilizarse directamente para generar las condiciones necesarias, es decir, la

optimizacién se hace sobre la funcién de Lagrange L(X, A).

L.as condiciones de suficiencia se determinan definiendo

HE = 0 P
T
P Q (m+n)r(men)
donde
Ve, (X) -
P= : yQ=!a—aL(:;l)I§ sparatodary s
Ve, (¥) "5 L

. { - .
|.a marnz ]JI st conoce como matriz hessiana en la frontcra.
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Dado ol punts estaconano (X, A, para la'funcion de Lagrange 10X, A) v la maeriz hessiana

en la froneera HY evaluada en (X, A, entonces X, es

1. Un punto de maximo si, comenzando con ¢ menor principal del determinante de orden
2o+ 1, los diltimos (#-7) menores principales del determinante de H' forman una

il

conPguracion de signos alternos comenzando con (1),

g3

Un punto de minimo si, comenzando con el menor principal del determinante de orden
(24 ), los ibimos (w-w) menotes principales del determinante de H' tienen el signo de (-
1y,

Las condiciones anteriores son suficicntes para identificar un punto extremo, pero no
necesarias, os decir, un punto estacionario puede ser un punto extremo sin satisfacer las
condiciones anteriores. Existen condiciones que son suficientes y necesarias para los puntos
extremos pero su complejidad requiere de un conocimicnto més profundo.

RESTRICCIONES DE DESIGUALDAD

1l método de Lagrange puede en forma restringida extenderse para manejar restricciones de
desigualdad, pero solo se expondran las llamadas condiciones de Kuhn-Tucker que
proporcionan la teoria bisica para la programacion no lineal.

CONDICIONES DE KUHN-TUCKER

l.as condiciones necesanas de Kuhn-Tucker son para identificar los puntos estactonarios de un
problema restoagido no lineal sujeto a restricciones de desigualdad. Estas condiciones son
rambién suticientes bajo ciertas limitaciones.

Cuonsidere ¢} problema
Maximizar z = f(X)
Sujeto a
g(X)<0

Ias sesrricoiones de desigualdad pueden convertizse en ccuaciones sumando las variables de
holgura no negativas apeopiadas, por consiguiente sea S, (20) la cantidad de holgura sumada a

I ¢-ésima restrccicn p<0, definiendo
BT . . KPP R N
S=08, 5, 8 y =8 L5
donde wr ex I ndmero toral de restricciones de desigualdad. La funcion de Lagrange es ahon

LX.85. )= f(X)-Ae(x)+5?]

adus Eis restrieciones

0
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una condicion necesaria para |a optimalidad es que & sea no negativa (o bien no positva) para
problemas de maximizacion {o bien, minimizacién). Las siguientes restricciones se obuenen
tomando las derivadas parciales de L con respecto a X5y A

Las condiciones de Kuhn-Tucker necesarias para que X y A sean un punto estacionario del
problema de maximezacion antertior se resumen como stgue:

A
VF(X)-Vg(X)
Ag,(X)

)

g(x

W

il

0
0
0
0

1A

ALGORITMOS DE PROGRAMACION NO LINEAL

1.os métodos de solucion de programacidn no lineal se pueden clasificar en términos gencrales
como procedimiento directos o indirectos. Ejemplos de los métodos directos son los
algoritmos del gradiente, donde ¢] méximo (minimo) de un problema se busca siguiendo la fasa
de ineremento (disminucién) més ripida de la funcidn objetivo en un punto. En los métodos
indirectos, ¢l problema original se transforma primero en un problema auxiliar del cual se
determina ¢} 6ptimo. Algunos cjemplos de estas situaciones son la programacion cuadritica, la
programacién separable y la programacion estocistica,

ALGORITMOS NO LINEALES IRRESTRICTOS

METODO DE BUSQUEDA DIRECTA

Los métodos de busqueda directa se han desarrollado principalmente para funciones de una
sola variable. Aunque esto puede parceer wivial, desde el punto de vista prictico sc muestra
que la optimizacién de funciones de una sol variable puede evolucionar como parte de los
alporitmos para funciones de varias variables.

1. idea peneral de bisqueda directa cs muy simple, Primero, se identifica un intervalo (flamado
intervale de incertidumbre) que se sabe incluye el éptimo. Entonces sistemiticamente se
reduce ¢l timafio del intervalo en una forma que garantice que ¢l optimo no se pierde. El
procedimicnto no determina el éptimo exacto, pero en lugar de esto minimiza la longitud del
intervaio que incluye el punto éptimo. Teéricamente Ja tongitud del intervalo que incluye ef
aptimo puede hacerse tan pequena como se desce.

Una de las lmitaciones del método es que la funcién se supone unimodal dentro del intervalo
de bisqueda. Esto garantiza anicamente un éptimo local. Ademds no existe ningin intervalo
finito en ¢l cual la pendiente de la funcién sea cero. Con esta hipotesis adicional, la funcidn
aptimizada puede denominarse estrictamente unimodal,
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Mcrodo de busqueda dicotomica

Supongase ambién que se maximiza la funcién ffX}. Defniendo dos puntos x, v x,
simetneamente con respecto de @ v A tal que los intervalos cSvSv. v, Sk<h se traslapen en

ana canedad finra A Ahora se evalda fix,) v fix ). Los casos que zesultan son los SIgUICnIes:

Supangase que ol intervalo nicial en ¢ cual ocurre un Sptin: . local se define como S3SD.

L. S /v )= ) 3% (v Optima)y debe cstar entre o v ..
20NN S v St <
LN fIN NG N <A < X

Pstos sesulados se deducen dizectamente de 1o unimodalidad G- -7+ En cada uno de los casos,
el meervalo o los intervalos que no incluyan x* se descartan en ::zraciones futuras.

I2) resultado de la bisqueda anterior ¢s que el maximo de ffx: <e localiza ahora a un intervalo
mas pequeno. 2l nuevo intervalo pucde, por lo tanto, dividirse 2n dos intervalos en al misma

torma seguida por «Sx<h. Continuando con esta forma uno ~uede deducir (en ¢l limite) el
imgervalo en el cual se encuentra el miximo local a la longirus A, Esto significa que A debe
scleccionarse razonablemente pequeria.

METODCO DEL GRADIENTE

La adea generai es generat puntos sucesivos comenzando er un punto inicial dado, en la
dirceaion del aumento mds ripido (maximizacion) de la funcion. | aqui ¢l gradiente de la
funcion en un punto es el que indica 1a tasa ris ripida de aumento. El método de Newton-
Raphson presentado anteriormente cs un ejemplo de este tipo <« mértodos. El método se basa
e resolver las ecsaciones simultdneas que representan la soluc:an necesaria para optimalidad,
simplemente PN =0,

ALGORITMOCS NO LINEALES RESTRINGIDOS

Ll problema de programacion no lineal general restringido pucd. definirse comao

Maximizar (o minimizar) 7=\
Sujero a

4N)=0

Las condiciones de no negatividad de X220 se suponen Gue sun parte de las restriccioncs
dadas. También al menos una de las tunciones X} v g0X) es no neal.

Novesiste ningan algoritme general para manejar modetos no lic cales principalmente debido al

comportamicnto drregular de las funciones no lineales, asi coe los métodos existentes se
clasifican como métados directos v métodos indiectos. Los ni.todos indireetos basicamente

e e W mma e e e e e e, e e
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resuelven el problema no lineal wratando con uno o més problemas lineales que se extraen del
problema original. Los métodos directos atacan el problema no lineal en si mismo
determinando puntos de bisqueda sucesivos. La idea es convertir problemas restringidos en
irrestrictos para aplicar los métodos del gradiente con algunas modificaciones.

$6lo se presenta ¢l método indirecto llamado programacion cuadritica porque es la base para
mnétodes avanzades, como SQP, (Programacién Cuadritica Sucesiva) que es la técnica mds

ampliamente usada en la mayoria de las paqueterias comerciales de optimizacion de

procesost™,

PROGRAMACION CUADRATICA
Un modelo de programacién cuadritica se define como sigue:

Maximizar (o minimizar) z=CX + X' DX

Sujeta a
AX<F,X20

X =(x,,x1_ ...,xk)r
C=(c,,c2,...,c,|)
A =(b,,b2‘ ----b-)T

donde

ay
A=+ oo
A " Oy
(dn o dy,
p=| : -
dy - d,

La funcion XTDX define una forma cuadritica, donde D es una matriz simétrica. La matriz D
se supone negativa definida si el problema es de maximizacion, y positiva definida si es de
minimizacién. Esto significa que g es estrictamente convexa en X para minimizacion y
estrictamente concava para maximizacion, Las restricciones se suponen lineales en este caso, lo
que garantiza un espacio de soluciones convexo.

La solucién de este problema se presenta enseguida.

Maximizar z=CX+X'DX

Sujeto a

[ A Py
G(X)= <0

1o
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A=( Ay, Az .y A ¥ U=, i, ... i)

los multiplicadores de Lagrange cotrespondientes a los dos conjuntos de restriceiones AX-
P, =0y -N =0, respectivamente. La aplicacién de condiciones de Kuhn-Tucker proporcionan:

A20,U=0

V- U VG(x)=0

l,.[b, -Zau.rl]=0. =1,2, ., m
j=l

Hpx=0, J=L2
AX =P, X=0
Ahara bien,
Vz=C+2X'D
VG(X) = [—AI ]

Sean §=P,~1X =0 las variables de holgura de las restricciones. Las condiciones anteriores se
reducen a

2X'D+A"4-U=C
AX+S5=P,
Hx=0=AS, paratodaiy paratoday
AU X 520
Observando que D'=D la transpuesta del primer conjunto de ecuaciones es

2DX+A'AU=C

Por lo tanto, las condiciones necesarias anteriores pueden combinarse como sigue
X
-2D AT -1 0] | (CT
A o o 1|y P
R

Ux=0=45, paratodayytoda;
AU X Y20
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Eixcepto por las condiciones #x=0=15, las ccuaciones restantes son funciones lincales en X,
A, Uy 5. El problema por lo tanto es equivalente a resolver un conjunto de ecuaciones lineales,
micntras gue se satisfacen las condiciones adicionales ,u,ngOZA.,S',. Debido a que 3 s
esrrictamente eéneava y el espacio de soluciones es convexo, Iz solucién factible que satisface
todas estas condiciones debe dar directamente la solucion Sptima. De las condiciones
impuestas sobre z v el espacio de soluciones (esto es, g ¢s estrictamente céncava y el espacio de
soluciones convexo), la solucién al conjunto anterior de ecuaciones (cuando existe) debe ser
unica.

OPTIMIZACION DINAMICA

Los métodos clisicos presentados solo se aplican a problemas de programacién estitica, es
decir, no aplican para una accién secuencial Gptima. Un problema de optimizacién dindmica
establece ¢l problema de cual es la magnitud ptima para una varable en cada periodo de
tiempo dentro de un periodo de planeacién.

La solucién de un problema de optimizacién dindmica toma la forma de una trayectoria Sptima
en ¢l tiempo para cada variable determinando el mejor valot parala variable en cada momento.

Es posible considerar la optimizacién dinimica en términos de una secuencia de tiempo, y
también puede verse en ¢l horizonte de planeacién como una sccucncna de etapas en un
proceso, es decir, un problema de toma de decisiones en muiltiples etapas”.

El problema de optimizar grandes procesos, cuya naturaleza s dindmica y estd sometido a
diversas perturbaciones externas, se puede resolver de diversas formas™"™:

1. Suponer que el proceso es estitico y realizar una optimizacién en estado permanente.

2. Suponer que el proceso cambia lentamente de un estado a otro y es posible realizar los
ajustes necesarios en tiempo real optimizando como si tuviera una secuencia de procesos
estacionarios.

3. Tomar ¢l problema con toda su complejidad y consideraslo un proceso dindmico,

El primer punto ¢s lo que se llama optimizacidn estitica (fuera de linea), el segundo,
optimizacién en tiempo en linea y el tercero corresponde al estudio del control Gptimo.

Optimizacibn en tiempo real se refiere a las téenicas de optimizacién que por medio de un
programa que vpera continuamente en el dempo van ajustando los puntos de operacion de
cada elemento del proceso como sea necesario.

La importancia de realizarlo en tiempo real radica en que al ocurrir perturbaciones temporales,
¢l sisterna responda automiticamente ajustindose a las nuevas condiciones para operar siempre
de la mejor manera. En contraste, la optimizacién fuera de linea, puede perder vahidez con el

e e R E A A Lp S b, S i %7 % S e B r 13I8 o vca e v
o e, niar e e i 2 n i - S et
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paso del tiernpo debido a que el modelo quizd no represente adecuadamente al proceso real al
transcurtir ¢} tiempo o también debido a variaciones en los puntos de operacion.

La teoria de control ptimo, usa tres tipos de variables, la variable tiempo, la de estado, y una
variable de control. Una de las dificulcades es que los modelos de los procesos deben
actuatizarse. Ademias, no es suficiente conocer los puntos de operacién éptimos del proceso, es
necesario forzar al proceso a mantenerse en esos valores.

Las técnicas de optimizacidn en linea casi siempre se complementan con algoritmos de control
de mancra que ¢} controlador obligue al proceso a ajustarse a los puntos de operacidn {set
points) que indique el algoritmo de optimizacion. Estos algoritmos pueden ser algoritmos
tradicionales (controladores PID) o bien algotitmos de control avanzado. En esta misma
seceidn, se hace referencia a MPC (Control Predictuvo Basado en Modelo} que es una familia
de controladores avanzados y se incluye una amplia cxplicacién de su fundamento y las
ceuaciones que lo representan.

Afortunadamente, las soluciones de este tipo de problemas pueden encontrarse con la ayuda
de paquetes de software. Entre los paquetes de propdsito general de optimizacién mds
populares estin Madab y Mathematica de Mathworks (Natick, Mass) y Wolfram Research
(Champaign, I1), respectivamente; contienen algoritmos precodificados para resolver los
problemas de optimizacidon mas complejos. St el usuario puede detallar las condiciones,
objetivos v restricciones de un problema en témminos matemiticos, cualquier paquete puede
resolverlo numéricamente®?,

OPTIMIZACION A GRAN ESCALA

Hay diversas metodologias para este tipo de optimizacién, pero debido a su complejidad, los
métodos pueden ser desde heuristicos hasta matemdticamente sofisticados. Fn la literatura se
enconerd por ejemplo, un trabajo de Luyben et. al. ® donde establece 9 pasos esenciales para
la optimizacién y control a gran escala, que en forma resumida son los siguientes:

Establecer objetivos de control

Determinar grados de libertad del sistema de control

Hstablecer sistema de manejo de energia

4. Bseablecer rapidez de produccion

Control de calidad del producto y mancjo de restricciones de seguridad, operativas y
ambientales

6. Inventarios de control y fijacién de flujo en cada lazo de recirculacién

7. Checar el balance por componentes

Control de las operaciones unitarias individuales

9. Optimizacién ccondmica o controlabilidad dinimica mejorada.

=

w

=2

luvben establece que el problema de control total de la planta radica en desarrollar una
estrategia de control para un complejo entero y un proceso integrado que satisfaga los

1 . T | | P R
VIO LS Gl isee il La k):xlllhl-

57



Qpbmizacion en Linea de una Bateria de Separacion de Hidrocarburos Capitulo v

Partculasmente, se maneja este procedimiento para procesos industriales donde se sakisfacen fos
dos privtcapios fundanrentales de o imgenteria quimica: la conservaasn total de masa y de energia, ademar de fos
princpaos fundansentales de control total de la plasta: manejo de enerpla, rapides de produccidn, calidad del
prodducts, restrrecones de operacion, seguridad y ambientales, inventarios de presidn de gas y wivel de ligruidos,
vompasicron dv los rvactivos, balarnces de componentes, y optimizacin econdmica o del proceso.

Por anra parte, en un documento de Chang et. al.®, se establece ¢] problema de optimizacion a
wran cscala de manera diferente. El problema original es descompuesto a lo largo del ¢je del
riemper para formar muchos subproblemas pequeiios, y se crea un problema de alto nivel que
usa un vstado inicial y terminal de los subproblemas como parimetros de coordinacion.

lin tal esquema, el problema de alto nivel es un problema de optimizacion de parimetros. Los
subproblemas son problemas de control 6ptimo ¢que tienen un horizonte de tiempo mds corto
v estin totimente desacoplados de manera que pueden resolverse en paralelo.

Esta demostrado que el problema de dos niveles tiene el mismo punto éptimo global que el
problema orginal ,y por ejemplo, el algoritmo de optmizacion paralelo de dos niveles se puede
resolver por el método de Newton {para el problema de alto nivel) y por Ia técnica de
programacion diferencial dindmica (para los subproblemas de bajo nivel).

En resumen, sus caracterfsticas principales inchiven la descomposicion sobre el e del tiempo, coordinacin
nsande estudos infcales y terminales de los subproblemas, y ¢f procesamiento paralelo. 1 a soludion de alto nivel
es de nabwalega de lago abierto, niientras gue el control de bajo nmivel es una forma variada lineal de
refroalimentacion.

En la actualidad, se piensa que el problema de optimizacién a gran escala se ha resucho
mediante la aplicacién de varias formas comerciales de Control Predictivo basado en
Modelo (MPC)?". Se ha observado que MPC es aplicado en forma sadsfactoriz en la industria
petroquimica pero atin estd un poco lejos de ser aplicado en la industria quimica en general.,

CONTROL AUTOMATICO

La historia del conwol es sumamente interesante, existe una bibliografia extensa que da una
vision de como ¢l control ha evolucionado y se ha ido ajustando poco a poco a las diversas
necesidades de la industria en general, aunque en la industria quimica su aplicacién ha sido mis
complicada debido a la gran variedad de fenémenos (fisicos y quimtcos) que se involucran.
FLewis!'™ da una breve descripeién de cdmo evolucionsd la teoria del control. A grandes rasgos,
s¢ puede decir que del afio 1868 hasta principios del afio 1900 se presenta ¢l llamado periodo
primitivo del control automatico Después, 2l periode comprendido entre 1900 hasta 1960
aproximadamente, se le llama el periodo clasico, y al periodo de 1960 hasta ¢l tiempo presente
s¢ le llama ¢ penodo del control automidtico moderno, y con la rapidez con que se modifican y
mejoran las téemeas de control se puede decir que la gente dedicada al estudio del control estd
vivicndo la ¢poca del control post-moderno.
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Fn ¢l presente trabajo se investigd acerca del peniodo de control moderno v en el rrabajo
experimental se aplicd un sistema de control clisico, por lo tanto sc presenta una introduccién
de ambas crapas v se deja ver que, lejos de estar divididos, estdn intimamente Bgados.

PERIODO CLASICO DE LA TEORIA DEL CONTROL

15 control que se desarrollo antes de este periodo se le Hlamé control primitivo y su desarrolto
estaba basado en el analisis en el dominio del tiempo. El periodo cldsico se caracteriza por el
user de téemeas en ¢l dominio de la frecuencia, este periodo surgic después de la segunda
Guerra Mundial. Ta aproximacién en ¢l dominio de la frecuencta era apropiada para sistemas
lineales invariantes en ¢l dempo debido a la naturaleza grafica que de su anilisis. La respuesta a
fa frecuencia de i mayoria de los procesos se define como ¢l comportamicnto en estado
estacionarnio cuando es forzado por una entrada sinusoidal. Hay tres diferentes tipos de grificas
para mostray como la razon de la magnitud y ¢l angulo de fase varfan con la frecuencia, las
cuales son las grificas de Nyquist, Bode y Nichols®. Funciona de la mejor manera cuando se
trabaja con sistenas de una sola entrada y una sola salida (sistemas SISO, simgle input-single
outprl). Los disefios del control clisico tuvieron clerto éxito con los sistemnas no lineales,
rechazando ¢l ruido, un sistema de control puede ser diseflado para ser robusto a las
variaciones de los parametros del sistema, y para medir errores y perturbaciones externas. Las
técnicas clisicas se pueden usar en una version linearizada de un sistema no lineal, dando
buenos resultados en un punto de equilibrio alrededor del cual el comportamiento del sistema
es aproximadamente lineal,

FILOSOFIA DEL CONTROL CLASICO

Sobre la buse de las transformadas {integrales), se aplica principalmente a sistemas lineales
invariantes en el tiempo. No se requiere una descripcién exacta de la dinimica interna del
sisrema, cs decir, solo interesa el comportamiento de entrada/salida del sistema, El disefio se
puede reahzar a mano usando técnicas graficas. Estns métodos requieren gran intuicion y
ofrecen una amplia varedad de soluciones posibles.

Un sisterna real tiene perturbaciones v ruidos en las mediciones y puede no ser descrito de
manera exacla por ¢f modelo matemitico que se use para el disefio. La teotfa clsica se usa para
shsenar mstemas de control robustos sdlo para ciertas perrurbaciones. Un diseno robusto se
logra usando conceptos como ¢l de ganancia. Compensadores simples como PID se usan
generalmente en la estructura del control. Una vez disenado el compensador puede ser
sintonizado on lnea. Esta teoria es dificl de aplear a sistemas MIMO  (multiples
entradas/muluples salidas) y de lazos maltiples. Debido a la interaccién de los iazos de control
«n un sistema multivariable, cada funcién de transferencia SISO (una entrada/una salida)
pucde tener propiedades aceptables y ser robusto en términos de la respuesta al escalon, pero
el movimiensr de control coordinado del sistema puede ser inaceptable.
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PERIODO MODERNO DE LA TEORIA DE CONTROL

Con ta llegada de Ja era espacial, ¢l diserio de los controladores en Listados Unidos regresd de
lis técntcas en of dominio de la frecuencia de la teoria del control dlasico a las wéenicas de
veuaciones diferenciales de finales de 1800 que se mancjaban en el dominio del tiempo.

Después de 1 anio, las principales limitaciones de Ia teoria de control clisico fueron superados
cuando ¢n 1960 se publicaron ardculos por Kalman y colaboradores. En ellos sc discuten: el
trabaje de Lyapunov sobre control en el dominio del tiempo de sistemas no lineales; los
wistemas dv control 6ptimo donde se proporcionan las ecuaciones de disciio para ¢t Regulador
Cuadririco Lincal {(LQRY; v ha teoria de fileros que da las ecuaciones de diseao del filtro de
Kalman.

11l punto mportante es que es una aproximacion en ¢l dominio del dempo haciéndolo mis
aplicable a sistemas varsiables en el tiempo lineales y no lineales. Se introdujo el dlgebra lineal y
las matriccs, para que los sistemas con multiples entradas y multiples salidas pudieran ser
tratados facitmente. La aproximacién tiene que ver con la dinimica interna de un sistema y no
solo con su comportamiento de entrada/salida.

FILOSOFIA DEL CONTROL MODERNO

Il diseAo de controladores modernos es fundamentalmente una téenica en el dominio del
ticmpo. Sc requiere un modelo en el espacio de los estados del sisterma 2 ser controlado. La
version lineal es un vector de una ecuacién diferencial de primer orden de la forma:

x =Ax+Bu
y=Cx

donde x{#) ¢s un vectar de vatiables internas o estados del sistema, #f#) es un vector de entradas
del controlador y y(#) es un vector de salidas medibles.

Es posible adicionar términos que representen ruidos de proceso o de medicién. Lz planta s
deseribe ¢n el dominio deb riempo.

bt poder del cnntrol moderno radica en que el maodelo en el espacio de los estados puede
representar un sistema SISO o MIMO. Lis decir, #(f) y y{f) son generalmente vectores cuyas
entradas son entradas y salidas individuales escalares. Por lo tanto, A4, By € son matrices cuyos
clementos describen las interconexiones dindmicas del sistema.

in ¢l control modemo estindar, se asume que ¢l sistema estd perfectamente descrito por el
maodelo matemitico. En la actualidad, este modelo puede ser solamente una deseripeién
aproximada de Ia planta real. Sin embargo, en la prictica puede haber perurbaciones sobre In
planta, asi como ruidos de medicion para determinar y(2). Con el trabajo en ¢l disefio robusto
moderno, Ja maver parte de la intuicidn de las téenicas de controladores clisicos, pueden
ahora, incorporarse en ef disefio multivariable moderno.
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CONTROLADOR

151 trabajo del conrolador es comparar la sefal del proceso del tansmisor con la sefal del
punta de operacion (sef peinfy y mandar una senal apropiada a la vilvula de control.

Lo configuracion de control mds coman es el Hamade controlador de retroalimentacidn
{ferdback), este controlador se usa en el plantearmiento del sistema de control gue se usé en este

trabajo, por elo, se desernibe a confinuacion.

CONTROL DE RETROALIMENTACION

I} control de retroalimentacion es el mecanismo bdsico mediante i cual los sistemas, ya sea
mecinicos, cléctricos o bioldgicos mantiencn su equilibrio.

11l control de retroalimentacion se define como el uso de sefiales de diferencia determinadas
medhiante la comparacion de valores actuales de Jas variables de un sistema con sus valores
deseados, como medio de control del sistema. Cuando la salida de un sistemna es usado para
regular su entrada, tl dispositivo sc Jdice que es un sisterna de control de lazo cerrado.

Lo anterior se flusera en [as figuras 4.1 y 4.2,

i pl’OCESD 3

Figura 4.1. proceso de circuito
abierto

Mecanisimo de control

Elemento final »m_ o | Proceso ¥ »
de conrrol

Controlador

Disposttivo de

medicion

Figura 4.2. Accién de control de retroalimentacién

La figura <11 nene una salida y, una perrurbacion 4 y una variable manipulada disponible . La
pertarhacion @ cambm de una manera impredecible y nuestro objetivo de control es mantener
el vabor de i saiida y, afos niveles deseados. Uina accion de control de recroalimentacion sigue
los siguientes pasos (ver figura 4.2):

TH e e gt R A A ¢ i ok n aee w0 aer he n AR e e
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B, Mide o valor de la salida (flujo, presion, nivel del liquido, temperatura, composicion)
usando ¢l disposinvo de medicién apropiado; y, es ¢l valor indicado por el sensor de

medicion.

(e

Compara o valor indicado 3, con ¢l valor deseado 3, (sef pans) de la salida. Sea la desviacion

(vrror) £=y -y .

1< valor de 1a desvizcién £ se proporciona al controlador principal. Bl controlador en turno
cambia ¢l valor de la variable manipulada » de tal mancra que reduce la magaitud de la
desviacion £, Generalmente, el controlador no afecta la variable manipulada directamente
si no A travds de otro dispositivo (generalmente una vilvula de control) conocido como
clemento final de control,

-

Il esquema de la figura 4.1, es conocido como circuito de lazo abierto y el de la figura 4.2. es
conocido como un circuito de lazo cerrado cerrado.

El trabajo de la mayoria de lazos de control en un proceso quimico es el de regulacion o
rechazo de permurbaciones, es decir, de contener la variable controlada en su punto de
operacion cuando hay perturbaciones.

Hay tres tipos de controladores bésicos que son usados en la configuracién de control de
retroalimentacion (feedback). Estos controladores pueden tener diferentes upos de acciones®™:

Accién Proporcional Un controlador de retroalimentacién proporcional cambia su sefial de
salida, CO en proporcién directa con la sefial del error, E, que es la diferencia entre el punto de
operacién SP (sef point) y la sefial de medicion del proceso PM, que viene del transmisor

CO=bias * K (SP-PM)

1a sefial bias es una constante y es el valor de la salida del controlador cuando no hay error. La
K, se conoce como “ganancia del controlador”. Entre mis grande es la ganancia méas cambiard
la salida del error para un error dado. Muchos fabricantes de instrurnentos usan el término
alternativo “banda proporcional” (PB) en vez de ganancia y estin relacionadas por PB=""/, .

13l término de PB se refiere al rango sobre el cual el error debe cambiar para llevar a la salida
del controlador sobre su rango total. Por lo tanto, una amplia PB es una K, baja y viceversa.

La ganancia en c] controlador se¢ puede hacer positiva ¢ negativa poniendo un tnrerrupror en
un conrrolador analdgico o especificando Ia senal deseada en un controlador digital. Una
ganancia positiva resulta en el decremento de la salida del controlador cuando la medicién del
proceso incrementa. Esta accidn de “incremento-decremento™ es llamada un controlador de
accion inversa. Para una ganancia negativa la salida del controlador incrementa cuando la
medicion del proceso incrementa, y €sto es Namado un controlador de accidn directa.



Capituto 1V Control y Optimizacion

U e -
b B tigara 430 se ustra la accion de an controlador P. Lintee mas grande e la ganancia ¢l

carsimicnto (destasamiento) tiende a cero, pero a medida que la ganancia se hace mayor, ¢
proceso se v quedando sin amortiguamicnio y se vuelve inestable.

Vbl mednda = I

Clanancia alta

Vanable anulads I Cornmnio

[__/\/\/\Eununcu alta
Varabk comtrokula Cranancia baja

Sy
-

uemp

Figura 4.3. Accién de un controlador Proporcional

Accion Integrak 1.a accion proporcional mueve la vilvula de control en proporcidn directa a
fa magnitud del error. La accién integral mueve la vilvula de control basada en el tiempo
incegrai del error

CO = bias + /¢ JE(H)dt
Donde T, s ¢l tiempo mntegral o el reset fime con unidades de minutos.

51 no hay error, la salida del controlador no se mueve. A medida que el error se vuelve positivo
o neganvo, liintegral del error lleva a la sahida del conwolador hacia arniba o hacia abajo,
dependiendo de la accion (inversa o directa) del controlador. Un controlador proporcional ro
llevard la vatiable controlada a su rez point cuando sucede una perturbacion al mismo. Este error
permancnte (8P-PM) es llamado error en estado estacionario o corrimiento (gffred). La accidn
mntegral reduce el cornmiento a cero.

Fin la tigura 4.3, se presenea e efecto de la accidn proporcional-integral. Iintre menor es cf
tempo de antegracion, T, el error se reduce mds ripido pero el sistema se queda sin
amortiguaniento a medida que T, o5 reduado y, si o danasiado peguedio, of sis
inestable,

Accidn Derivativir. El propdsito de la accion derivativa es anticipar hacia donde se dirige el
procesn, analizando la rapidez del tiempo de cambio de la variable controlada (su derivada). Si
tucra posible tomar Ia derivada de Ia sefal de error {que no se puede hacer de manera precisa)
readiinos um accidn derivativa ideal

CO = bias + 1,/

Ll
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Donde 1, s of tiempo derivatvo en minutos,

Eo teoria, b oaccion denvativa debe de mejorar siempre la respucsta dindmica y sucede cn
muchos circuitos. En otres, sin embargo, €l probiema de sedales ruidosas {scnales fluctuantes
du fas mediciones del proceso) hace ¢ uso de la accion denvativa indeseable.

La figura 4.5 muestra como ¢l controlador proporcional-integral-denvativo deteera la rapidez
del alcjamicnto del sef point v comienza a mover la vilvula de control antes que 1a accidn de un
controlador PIL Por lo tanto, los PID se usan cuando la sefial no presenta demasiado ruido, de
no ser asi, ¢l controlador estaria oscilando.

Vsl medida

L

T Baga
. B o
Varahily mununnilads
T Mo
T Hapa

T Ak

Aaoable comeratada

tiempo

Figura 4.4. Accién de un controlador Proporcional-Integral

Vanabie meduda .__-—-_—l

Y anable mamnuokuda T M N
Ty Baja

N—

T Al

Ty Baja

Vbl controlda

uempo

Figura 4.5. Accién de un Controlador Propotcional-Integral-Derivative

Tipo cstindar de controladores: Se clasifican segin la accdn que lleven a cabo como 3¢
explico anrenormente,

Controlador Proporcional (P): |.a salida de un controlador proporcional cambia solo si la
senab de error cambia, Debido a que un cambio de pesturbacion requicre una nucva posicion
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de L valvala de control, ¢ controlador debe finalizar con una nueva sefal de crror. Esto
signzficn que un controlador proporcional generalmente da un error en estado estacionario o
cornmicnto. Bsta es una limitacion propia de los controladores Py el por qué siempre se

agieea faaceion mtegral.

Conmtralador Proporcional-Integral (PI): 1.a accidn integral elimina ¢l error en estado

esmcionario. Ente menor es o nempo de integracidn T, ¢l error es reducido mids rapido.

Controlador Proporcional-Integral-Dervative (PID): S¢ usan en lazos donde las schales
no son ruidosss v donde se requiere una respuesta dindmica precisa. La accion derivativa ayuda
o compensar los retardos en ¢l lazo. El controlador detecea la rapider del movimiento del ser
pont v comicnza a mover la valvala de control antes de lo que to harda un controlador P1.

La expresion matematica de estus controladores se engloba ¢l Ja ley de control de un PID,
obteniendo las de un controfador Py un PL haciendo cero los términos correspondicntes

(7,=7,=0 v T,=( respectivamente).

K de
—le()dt+ K 1, +¢
T J ) Chdr T

I o

(i) = K ety +

Donde oft) es la salida del controlador, K es la ganancia del controlador, £/ es la diferencia
entre el sef peint v In senal medida, T, es el tiempo de integracion v 7, es el tiempo derivativo.
SINTONIZACION DE UN CONTROLADOR

Hay una gran vanedad de métodos de sintonizacion de controladores, por cjemplo el método
de Ziegler vy Nichols. Probablemente el 80% de todos los lazos son sintonizados
experimentalmente mediante un instrumento mecanico, y 75% del tiempo el mecanico pucde
witenr aproximadamente cudles son los valores iniciales con lazos similares. Aqui solo se
deseribe el método usado en este trabajo.

Mcéwodo de Prueba v Error en Linea.

Para sirontzar un controlador en linea se aphean los pasos siguicntes:

I Con ol conorolador en manual, Heve la accion integral fuera del controlador, s decir, cl
valor de {a constante debe ser ninlo.

2. Ponga la PB en un valor atto (ganancia baja).
3. Ponga el conrolador en anromatico.

Lo Ponga un s post pequedo o una perturbacion v observe [ respuesta de da variable de

PrE—
Sedintivn,

filt
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5. Reduzea a PB (mayor ganancia) y haga un pequerio cambio en ¢l s pet 0 en la
[perturbacion.

6. Sum geduciendo la PB hasta que ¢l lazo sc haga oscilatorio o sin amorttguamiento. La
ganancia a la cual ocurre esto se le llama la gananca dltima.

Regrese Ja PB a 2 veces la gananaia altima.

8. Ahora actualice la accidn integral reduciendo T, por factores de 2 agregando pequefias
perturbaciones en cada valor de 1) para ver ¢l efecto.

CONTROLADORES AVANZADOS
CONTROL PREDICTIVO BASADO EN MODELO

Ll Control Predictive Basado en Modelo (Model Predictive Control, MPC) es la familia de
controladores ¢n donde hay un uso directo de un modelo explicito e identificable
scparadamente,

Los métados de disefio de control basados en el concepto de MPC han encontrado una gran
aceptacion en aplicaciones industriales. . raz6n para tal popularidad es Ia gran habilidad de los
disefios MPC para arrojar sistemas de control de alto desempefio capaces de operar sin la
intervencién de personal por largos periodos de tempo. Hay un gran nimero de técnicas de
disefio que sc derivan de MPC, como Control de la Matrz Dindmica (Dynamic Matrix
Control, DMC), Control Algoritmico basado en Modelo (Model Algoritmic Control, MAC),
Control Inferencial y Control Interno basado en Modelo. La diferencia cntre estas
metadologias radica en las suposiciones particulares y en los compromisos adquiridos en la
formulacién matemitica de los criterios de desempefio y en la seleccién de una representacion
del proceso. Esto se hace principalmente para simplificar el problema matemitico de tal

manera que su solucién se adapte a las capacidades de hardware existentes™.

I.a representacién natural matematica de muchos de estos criterios estin en la forma de
tunciones objetivo dinimicas a ser minimizadas y de restricciones de desigualdad dindmicas. La
representacion  matemdtica usual para el proceso es un modelo dindmico con sus
incertidumbres asociadas, incluidas de manera explicita en la formulacidn de los controladores,

JUSTIFICACION DE MPC

Iin la prictica, ¢l punto de opcracidn de una planta que satisfuce lus objetivos econdmicos
wenerales del proceso se encuentra en la interseccidn de las restriceiones. Por lo tanto,

Cualquier sistema de control debe anticipar las violaciones de las reswicciones y

corregirfas off una manera sisternitica: las violaciones no deben permitirse mientras se
nuntiene o ki operacidn cerca de estas reseticciones.

6l
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I.a practica usual en control de procesos ¢s ignorar las restricciones cn la crapa de disedo y
duspuds “mancjarls” sobre la marcha durante la implementacion. La desventaja es que todos
los procesos quimicos son diferentes, por lo tanto, ¢f mancjo sobre la marcha de las
restriceiones hace que el maodelo se debilite particulanizindose y haciendo muy dificil su uso
lajo otras condiciones diferentes.

las restnicciones ceonomicas demandan que los sistemas de control deban disedarse sin
arreglos sobre ln marcha, cos decir, especificando de manera transparente los crierios de
desempeno {las restriceiones). La experiencia ha demoswado gue Jas téenicas de MPC
propuorcienan la suicw metodologia para manejar restricciones de una manera sistematica
duranee ¢l disefio v la implementacion del controlador. Ademids, en su forma mas gencral,
MPC e esta restringido en términos del modelo, de la funcion objetive v/o de la
tunciomalidad de las restricciones, Por estas razones, es Ia dnica metodologia que actualmente
pucde reflejar de torma mas direcra los muchos criterios de desempefo relevantes para las
industrias del proceso y es capaz de utilizar cualquier modelo del proceso disponible. Esta es la
principal mzon del éxito de estas técnicas en numerosas aplicaciones en las industrias de
procesos quimicos.

CARACTERISTICAS

El nombre de Control Predictivo basado en Modelo proviene de la caracteristica de que se usa
un modelo dindmico explicito de la planta para predecir el efecto de acciones futuras de las
variables mianipuiadas sobre la salida. Los movimientos futuros de las variables manipuladas se
determinan mediante la optimizaciéon con el objetiva de minimizar el error predicho sujeto a
las restricciones de operacién. La optimizacién se repite a cada momento basdndose en la
informacion actualizada (mediciones) de la planta™.

Por lo tanto, en ol contexto de MPC el problema de control incluyendo la importancia relativa
de los diferentes objetivos de las restricciones, etc., es formulado como un problema de
optimizacion dindmica a gran escala aplicado rutinanamente en tiempo real en Ja industria del

Pl‘()CL‘SU.

Desde 1978 su populandad en las industrias de los procesos quimicos ha 1do incrementado. La
mavoria de las aplicaciones que ha tenido MPC son multivariables ¢ involucran restricciones,
por ejemplo se han reportado aplicaciones a un generador de vapor, un horno de vidrio; Shell
Io ha aplicado a una unidad de desintegracién catalitica, y un reactor batch, por cjemple.

Los csquenas de MPC usan datos discretos de respuesta al escalén en vez de un modelo
paramétrico. Predicen la trayectoria futura de la salida del proceso, entonces el controlador
caleula Ja accion de control requerida de manera que la diferencia entre la trayectoria predicha y
la trayectona vspeciticada por el usuario (sef poind) sea minima®™,

MPC es popular en la industria y en la investigacion porque:
L e ] [ ) . 1 1. i i P | |
v LNt dieess de 1 T\l?ll(.\l-l A UsLgIon L.lLlL' C3 LUIMLUIVALIICIING 1ACh vie onicinCrt
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Manepa retardos de tiempo y no lincalidades suaves

Opunuza sobre la trayectoria

Pucde manejar restricctones estrictas

Ha demostrade su cfectividad en las aplicaciones industriales en los pasados 10 anos.

* > > »

MPC es retendo por muchos come un desarrollo importante en ¢l control de procesos, ha
progresado ripidamente principalmente en las industrias petroquimicas. Resulta atractive por
su formulacion flexible y la habilidad de mancjar restricciones ¢n un arreglo de control 6pumo.
No solo se han analizado y mejorado los algoritmos industriales sino también se han resuelto
problemas redricos importantes de MPC que no podian resolverse con técnicas lineales.

PERSPECTIVA GENERAL®™

Lil coneepto bisico de MPC se representa en la figura 4.0.

pusado 4P futuro
."
4
g
-
+ ]
"- : L
L0 rem=v b ou, toayectonia de I entrada manipulada calculada
| L
: Honzonte de prediccidn
| »
— >
£ A+ ktp

Figura 4.6. Idea basica del Control Predictivo basado en Modelo

Lin ¢l ticmpo £-ime de muestreo, se recibe informacién acerca del estado actual del sistema.
Basado en la informacién y en el modelo del sistema, se puede predecir la dependencia de los
estados fururos sobre las entradas manipuladas futuras. La traycceotia de las entradas futuras ¢s
entonces determinada de acuerdo a criterios de optimalidad y se implementa en el siguiente
tiempo de muestreo, cuando el proceso entero se repite basindose en la nueva informacién.

Mis especificamente, sea [, la representacién del vector de informacién que resume la
informacién disponible en el A-fnmo tiempo de muestreo. Ademas sea U, un vector de
dimensiones finitas que paramettiza la trayectoria futura de las entradas manipuladas. Por lo
ranto, la relacion entre Ja trayectoria de estados futuros x(4) y U, e J, denwtro del horizonte de
predicaion clegdo, (g% <t < (k+pj* donde ¢4 es el tempo de muestren) se puede establecer.

63
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Donde @ se escoge de manera que la trayectorta futura predicha de los estados (o su
distribucion de probabilidad) sea moldeada de una manera deseada minimizandola y ¢l vector
W sc escoge de manera que ia desigualdad represente las restricciones del sistema. Las
restricciones pueden surgir debido a las limitaciones de los dispositivos fisicos asi como
rambién de las consideraciones econdmicas y de seguridad.

Aungue seoadeula b tayecona de cntrada para el horfzonee cntero de prediccién, se
implementa solo para un intervalo de muestreo y €l procedimiento se repite en el siguiente
tiempo de muestreo. A esto s le llama control con horizonte mévil (receding horigon controd. Lo
que resulta cs una ley de control de retroalimentacion discreta, pero esta ley no se da
explicitamente a través del problema de optimizacion, que debe ser resuelto a cada paso del
tempo. Un punto notorio es que la trayectoria de entrada futura calculada es una trayectoria
cateulada asshdamente tomando como base la informacién actual. Por lo tanto, existe una
discrepancin porque se asume un control de lazo abierto en ¢l cilculo de control de
revoalimentacion. Ista es una caracterfstica clave que distingue MPC del control Sptime de
recroalimentacion. La aproximacion del control 6ptimo de retroalimentacion asume una
relacion optima entre las acciones de entrada futuras y la informacion futura pero conduce a un
problema de programacion dinamica nada atractivo.

MPC proporciona una manera computacionalmente atractiva para resolver un problema de
control dptimo,

Definiendo el siguiente sistema lineal discreto:

Xy = Axy +Bu, +w,

Y =Cx, +v

~os clveetor de estados incluyendo en los estados las perturbaciones, y os ¢l vector de las

salidas medidax, # es ¢l vector de las variables manipuladas. i es una secuencia de vecrores

:
mndependicntes que representan las entradas desconocidas del sistema, ¢l subindice &
representa ¢l k-éumo tiempo de muestreo. Sin perder generalidad, se asumird que e tiempo de
muestreo es 1 por lo anto, t=#& representa el &-érimo tiempo de muesteco. (4, By y (C, A) se
wsunie que son pares detectables v estabilizables. El problema es regular |a secuencia del vector
do estados w0 ciertas combinaciones lineales de x) al origen, mientras sc satisfacen las
resirnoclones

Susn

7
L Hun

L, SHx<h

it i

Hd
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Se asume que w,,<0, 4, >0, b,.<0, y 5,0 y por lo tanto #=0 y Hx<f son solucioncs
tacubles, Dependiendo del sistema, se pueden imponer restricciones de entrada adicionales
para limitar la rapidez de cambio.

oy [N

Para ¢ desarrollo de la siguiente scecién se asume que -1 B, € son matrices de constantes

conocidas del sistema.

Sea ¢l vecror de informacion J, compuesto por x;,, un estimado de x, disponible de algin
observador de estado. Entonces, basandose en el modelo del sistema, se puede desarrolfar la
siguicnic prediccién

Xestss L
M — T i M
D=8k, S :

Teypie Uyt
donde 3" y 5" son matrices de constantes que pueden ser calculadas a través de las matrices del

sistemna. g, funciona para la prediccién de x,,, basindose en . Sea la trayectoria de entrada
de lazo abierto a ser calculada representada por

T T
U, é[“ut »ee -’““m-lu]r

que requiere que Ia trayectoria de entrada regrese a cero después de a# pasos de tiempo, ¢s
decir, #,,,,,=0 para iZm.
Se resuclve la siguiente optimizacion en el tiempo £:

m=l
. T T
min ixhru Oxppire + Z“hm Rug,.,

o=l i=0
Y€ X.i=l..,p

e, €V,i=0,....m-1

@ v R son matrices positivas definidas. x,,,, X y 1,61 representan las restricciones
principales en los estados futuros y en las entradas manipuladas. Haciendo

TR
entonees ¢l pracedimiento completo (con £ remplazada por £+17) sc repite cn cl siguiente
ticmpo de muestreo. Esto proporcona una ley de control de retroalimentacién implicita
#, =f{x,,} definida arriba mediante o procedimiento QP anterior.

Aproximaciones que resultan en un problema con tamasio reducido

MPC de horizonte infinito con nimero finito de movimientos en las enrradas
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Rawlings v Muske propusteron una aproximacion para MPC de horizonte inhimito donde

= m=1
. T r
"”,mE-H L2 PP Zukull Ruy,,n
e i=i i=0
e X.i=|,.

i+|l-l
t,, €V, 1ﬁ0,...,m—l

Diefinase a @, coman ¢l costo optima para el problema de la ecuacion anterior.
Solucion del problema de honzonte infinito

Sc igneran las restmeatones de estado por un momento. La restriecion w,,,,,=0, 12w significa
que se asume que el sistema opera en lazo abierto iniciando al tiempo &+, Por lo tanto, e
costo de ahi en adelante puede ser expresade como el peso cuadritico en el vector de cstados

. . - T T = = ..
en ol dempo &+, es decir, z,-_,,,thmeu = Xpwmre @X sy donde Qes la solucién

positiva definida de la ecuacidn de Lyapunov A" QA —@ +(2 = 0. Sin embargo, con el fin de
que la ecuacion de Lyapunov tenga una solucién positiva definida, A debe ser estable. Esto
significa que se deben restringir todos los modos inestables a cero en el tiempo 4+m con el fin
de gue ¢l costo con horizonte infinito de lazo abierto tenga una frontera.

Sea I v Ty las proyecciones de x sobre los eigenespacios estable e inestable de A
respectivamente, Entonces ¢l problema de horizonte infinito se puede escrbir como el
siguiente problema de QP:

ap=1

"””Exu.uQxh.u + Zuu.uR“h.u +xk+mf} (r ) Q LeXimn
i=0

Lot =0

Vo€ Xda=hLo.m+N

i € Vvl; :0,.‘..111—[

donde @ cs I solucidén positiva definida de la ecuacion de Lyapunov
Y Tl v i ;
(r\' ) AT QT Al -0 + (rs:r) Qry =0
eon T a0 (1)

Fxisten mis npos de aproximaciones como MPC con horizente infinito con relacion de
retroalimenricion lineal rearreglada, MPC con horizonte infinito con restricciones terminales,
cte,, sin embargo rales temas, al igual que los mencionados, son matertal de estudios mas
completos v no se incluyen aqu,

Famplemenmenin imdusenal de MPO se imseid con MAC (1978 v DMC (19801, Mis rarde
surge LDMC (DM Lincal) que usa una funcion objenvo lineal ¢ incorpora ias restricciones de
manera explicita, v despuds surge QDMC (solucion cuadratea de DMC) que es una extension

N e e e e g -k -———— N

GO
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de PMC que mcorpora una funcidn de desempefio cuadritica v ambién incorpora las
restricciones exphicitamente,

Durante la invesngaecion realizada, se profundizd en QDM (Quadratic Dynamic Matrix Centiol,
Conerol Cuadritico de la Martriz dindmica), una metodologia de solucion de la familia de fos
controladores MPCLy en MPC con modelos ineales.

MPC CON MODELOS LINEALES®

MPC con modelos lineales se refiere a una clase de algoritmos de control que caleulan un perfi]
de ha variable manipulada usando un modelo fineal del proceso para optimizar un objetivo de
dusempenio de lazo abierto lineal o cuadritico sujeto a restricciones lineales sobre un horizonte
de tiempo futuro. Se implementa el primer movimiento det perfil de la variable manipulada
Opuma de lazo alwerto

Formulacion del Regulador del Horzonte Maévil (Receding Horizon)

Il modelo discreto dindmico del sistema usado por el controlador es una formulacion en el
espacio de los estados donde y es el vector de salidas, » cs el vector de las entradas y x es el
vector de los cstados

X, = Ax, + Bu
T k=012
¥ = Cx,

¢ regulador del horizonte en mévil se basa en Ia minimizacidn de la siguiente funcién objetivo
cuadritica de lazo abierto de horizonte infinito en ¢l tiempo £

min
T T T
N E(yth)’u; +“l+}Ruk+j +Aul+fSAuL+j)

u” 3
¢ vs una matriz de penalizacién positiva semidefinida simétrica sobre las salidas con y,.,
caleulada con el modelo dinamico en el espacio de fos estados. R es una matriz de penalizacion
positiva definida simétrica sobre las entradas donde 4, es el vector de entradas en el tiempo /
en la funcion objetivo de lazo abierto. S es una matriz de penalizacién positiva semidefinida
simétrica sobre la rapidez del cambio de las entradas donde Asy, =n,,-#,,,, es el cambio en ¢l
vector de catradas en el tiempo /. El vector # contienc tos N futuros movimientos del control
del lazo abierto como se muestra

ity

N (L

”1+N-I

67
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en ol tempo 44N, ol vector de entrada 4, se establece en cero y se mantiene en este valor
paca foda 2N en el cileula ded v.llnr de la funcion objetivo de lazo abierto. El regulador det
horizonte mavil m]u:h ¢l vector o que optimiza la funcién abjetivo de lazo abierto. Fl primer
valor de entrada en %, &, es invectado a la planta. Este procedimicnto se repite en cada
imtervalo de control sucesiva con la retroalimentacidn incorporada usando las mediciones de la
planea para acualizar ol vector de estados en el tiempo £.

La funaion objenvo con horizonte infinito de lazo abierto puede cxpresarse como la siguente
tuncion ohjctivo de lazo ablerto de horizonte finito

N

: — ! 1 T 7
min®, =y 0v e+ Aug,,SAu,,, + (.r“,C QCx,,, + “J!?lt“J HSAL!“,.)

w' i=0

b rérmmo de penalizacion de la salida ha sido reemplazado con el correspondiente término de
penalizacion de los estados. La determinacion de Ia matriz de penalizacion de los estados
tenminal, depende de la estabilidad del modelo de la planta.

Sistemas Fstables

I*ara sisternas estables, asc define como
0-Y ATCTQCA'
1=4

esta suma infinita se determina por medio de la solucién de 1a siguicnte ecuacion discreta de

L yapunoy
— ; =
O=C"QC+A"DA

Existen mcétodos estandar disponibles para la solucion de esta ecuacion,

Una manipulacion algebraica de la dltima ecuacion de la funcién objetivo cuadratica resulta en
¢l siguiente programa cuadritico para "

minth, = ™y Hu® + 2u® )T(GxJt = Fu, )

Pas marrices FL Gy £ se ealeulan como sigue después de determinar (0

(87 QB+ R+28 B"'ATQB-S - B AT'pB |
| BTOAB-S  BOB+R+25 - BA"0B
HTGAN"B B QAY 'R BTQB+R+2_S'J

OR



PR R S U U RN S PP PV VS U . e

Optimizacion en Linea de una Baleria g8 Separacién de Hidrocarouros Capitulg IV

e

BT QA §

BTQA? 0
= Q F=

B QA" 0

Restricciones
Se consideran restricciones de entrada y salida de 1a siguiente forma:

- =0, 1, ..., N-1
s T T N A Ay
Au, S8, <8u,,  ;=0,1,..,N

4, St SN

Las resticciones de salida son aplicadas desde el tempo &+/, /27, hasta el dempo &+, /2.
Ei valor de 4, s cscogido tal que la factibilidad de las restricciones de salida hasta el dempo
&+j,, implique la factbilidad de esias testricciones en el horizonee infinito. El valor de j, es
escogido tal que las restricciones de salida sean factibles en el tiempo & El regulador
restringido llevard a las restricciones de salida hasta el inicio del horizonte hasta el tiempo £+,
con el fin de obtener restricciones factibles y una solucién al programa cuadritico Las
ecuaciones anteriores pueden ser expresadas como la siguiente restriccién sobre o

ro i,
-1 i
D o < d,
-D d,
w W,

- W] A

fas matrices D v 17 se calculan como se muestra a continuacidn con A, definidas como cero o
para toda y</.

10 0

A'B . AN -1 1 - 0

D= : JW=l oo
ArT'B ... AMYB 0 - -1

0 0 -1

Y los valores del vector del lado derecho de la desigualdad son los siguientes:

69
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— hoy —_ Mo
oy, =ty Your = CA" X, Yinin + CA" ¥,
i = Ly = Ld = Ld, = :
. —- A — o
i Mo Vo = CA" X Vour + CAM
Au,, +u, Au,,;., —
Aumar _ A“mm
W, = y Wy, =
Aumax A“mm

Con ¢l fin de asegurar que se ha especificado un arreglo consistente de restricciones, se
imponen las siguientes restricciones sobre las restricciones. Estas restricciones garantzan la
tactibilidad de las onginales.

[ u, | [0
— U, 0
Yo 0
= Vi 7 0
Au, 0
L Au__",‘ . _0_

pMc?

Iis un contolador predictive basado en modelo que muestra propiedades excelentes debido a
su estructura particelar. La téenica fue desarrollada por Shell. El método es rigurosamente
derivado para sistemas lineales (como en cualquier otro controlador convencional) y por lo
tanto, cualquier anilisis en DMC y sus caracreristicas se debe hacer dentro de un marco de
reotia lineal.

sm perder generalidad, considérese un sistena dindmico lineal con una salida O v una enerada
I Ein apheaciones computacionales, solo interesa el comportamiento del sistema en los
intervaios del muestreo. Por lo tanto se usa una representacién dinamica del sistema, tal
representacion esti dada por

M
Ok + D)= D a Mk —i+1)+0, +d(k+1)
it
dunde £ denota tiempo discreto; O, es la condician inieial de la salida; A4} es un cambio en la
entruelit (o en bovarizbic manipaladay en diferentes intervalos de tiempo & Ofk) cs el valor de la
varble controlada en ¢l dempe 4 dfk) toma en cuenta los factores no madelados que afectan
Ok, a, som los coeficientes de respuesta del sistema al escalon unitario; v M oes el namero de

O
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wtervalos de nempo requeridos para que ¢f sistema alcance el estado estactonano, Por lo tanto,
=y para AL

Nérese que ¢l término 4+ 77 ha sido agregado a ba descripeién de enrrada salida para tomar en
cuenta los cfectos no modelados en la salida medida, que consiste de pertucbaciones no
medidas y/o crrores del modelaje. La inclusidn de este factor es crucial en la derivacion de
DAC.

Disciio de] Controlador

I3l objetiva de cualquier controlador es encontrar los movimientos de las variables

manipuladas, Alfk), que hatfa que la salida Of#) tenga la mejor correspondencia con el valor
establecido (sef pointy O, enfrentando a las perturbaciones. Asumiendo que el presente intervalo
de tiempo es, en DMC una proyeccion de la salida Of&) sobre P futuros intervalos de tiempo

(k+1 a k+Pse hace corresponder al set porat Os prescribiendo wna secuencia de futuros
MOvImnicntos.

Derivacion de tas ecuaciones DMC

De la ccuacién presentada anteriormente, la salida proyectada para cualquier tiempo futuro
k+L B0es

|
ok+)= Za,m’(k +1-i) (efecto de futuros movimienros)
=l u
+0, + ZaiN(E - i) (efecto de movimientos pasados)
i=t+l
+d (I + l) (perturbaciones predichas)

Por simplicidad definase

O (k+D)=0,+ 3,a,A(k+!-i)

i=l+]

como la conttibucion a O(k +4 debido a los movimientos de las entradas pasadas hasta el
tiempo presente £ . Fiste término puede ser siempre caleulado a partiv de lu historia pasada de
Jos movimientos.

Usando csta definicion, se puede eseribir la ccuacidn para todos los tiempos desde & +1 hasta

£ 11 paa producin un atreglo de ceuaciones par las proyecciones de tas sahdas como sigue:

Ok +1) O (k+1) Al (k) dik +D
: = : + A : + :
ok +Py| |0 (k+P) Ak+N-0| |dk+P)

71
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donde

[a, 0 G

a, a
a a {
” Nl )

A= -

Ay Ay Apponal

a, da, - iy

cs llamada la “*matriz dinamica” del sistema. Notese que en fa formulacion de DMC s6lo N
movimientos son calculados, s decir,

Al(£)=0 para &>k +N

Posictonando cstos movimientos en cero imparte propicdades importantes de estabilidad al
controlador resultante, En particular, como resulrado de ta experiencia, seleccionando P=N+M
generalmente resulta un controlador estable.

Estimacidn de los efectos no modelados 4(£) en DMC

Tiste conjunto de ecuaciones requiere de una prediccidn de los efectos no modelados dfk). Ya
que los valores tuturos de las “perturbaciones™ dfk) no cstin disponibles, lo mejor que se
pucde hacer es un estimado.

Tomando la ccuacién principal, para k=K -1, ¥ la ecuacion de O(E +/) para /=0, se obtiene
O(k)=0*k J+d(k )

Por lo tanto, 4k } puede estimarse usando la medicion de retroalimentacion actual O, (k) de O
junto con la informacion de los movimientos de las entradas pasadas. En la ausencia de
cualquier conocimiento adiciona! de d(&) sobre los intervalos futuros (asi como sucede en la

mavoria de los casos), la perturbacion prediclia se asume igual a ta presente dfk) “medida”;

Atk +4) =drk )
=0,(k }O*(k ; =P

sSolucion de las couaciones de DMC

Dado este conjunto de ecuaciones, el problema dec control de DMC queda definido come
ciiconrrar los movimienros de las N entradas futuras AJCA)Y .0 AICK +N-1) al que la suma del

cuadrade de las desviaciones entre las proyeeciones Ofk +/ v ¢ set pernt (3 sea munimizada,
Fisto ex equivalente a fa solucion de minimos cuadrados de las ecuaciones de DM
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0, - 0%k + 1) —d(k)
: = ek + 1) = Avtk)
0. —0=k+Py-d(k)

donde etk +1) cs un vector de dimensién P de desviaciones del sef porint proyectadas y

x(k )=[Al(k ) ... Alfk +N-1)]'

es el vecror de los movimientos futuros. Tal solucion de minimos euadrados estd dada por
T T oay-1 aT o7
x(K)=(A"A)  A'elk+1)
2L 4

En DMC sélo se implementa el movimiento calculado para el intervalo de tiempo actual & . El
cilculo es repetido en cada intervalo de tempo 4 cuando una nueva medicidn de

retroalimentacién se obtene y es usada para actualizar efk +1).

Para la formulacion de sistemas multivariables, las ccuaciones pueden derivarse del caso SISO
expuesto considerando rsalidas y 5 entradas al sistema, una representacion lineal esta dada por

Ok +1) = X, a,Al(k—i+1)+0, +d(k +1)

donde Of#) es un vector de salidas de dimensién r, @, es una matriz de dimensiones rXs de
=4

coeficientes de respuesta al escalon para el #érimo intervalo de tiempo, Alfk} es un vector de
movimientos de dimension s para todas las varables manipuladas en un intervalo de tiempo
dado, O, es el vector de condiciones iniciales, y df) es un vector de factores no modelados.

S¢ puede definir una matriz dindmica del sistema multivariable A compuesta de blogues de

dimensiones PXI de mauices de coeficientes de respuesta al escalén como en el caso SISO
relacionando la i-ésima salida con la j-ésima entrada como sigue:

A A A
= =I2 ==|x
A A A
A= ‘——-_ZI =_22 =.2r
A A - A
=rl =2 =n

Donde los elementos de las matrices @ han sido reagrupados. s decir la maeriz A contiene
= =y

todos los clementos y en la matriz @ , =1 a M arregladas como en ¢l caso SISO.

I vector correspondiente de movimientos ¢s
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Ok )=t (k) k) (R
v el vector de proveecton de las salidas se convierte en:
ok +1)=le,(k +1) ek +1)7 etk +1)']"

Par lo fanto la ccuacion de solucion de minimos cuadrados para DMC SISO aplica también
para <] caso MIMO.

sintonizacion de los pardmetros en DMC

Numero de movimientos (N} vs horizonte {P). Debe quedar claro a partir de la formulacion de
DMC que a medida que ¢ numero de movimientos de las variables manipuiadas (V)
merementa, DM tene mas libertad para hacer corresponder las proyecciones de las salidas
con ¢l set point. Es decir, DMC produce un control mis estricto a expensas de grandes
movimientos o, como es bien sabido, para procesos con caracteristicas de fase no minima el
controlador resultante podria ser hasta inestable. De la experiencia, la estabilidad (en el caso de
un modelo perfecto) se asegura en DMC seleccionando P tal que el efecto del estado
estacionano de In mayoria de los futuros movimientos se muestre en las proyecciones; es decir,
P=N+M. Por lo tanto, DMC cs capaz de manejar caracteristicas dinamicas de fase no minima,
tales como respucsta iNversa y iempo muerto.

Supresion de los movimicntos(A). En DMC por lo regular es necesario restringir o suprimir la
amplitud de los movimientos de las entradas. Por lo tanto, las ecuaciones de DMC son
generaimente formuladas como

ek+ | TA] -
o = K x(k)

donde (para sistemas mulavanables);

é;dlag(j_lj_lllaqjj,’{zl'}_r)tr)

| &= N-=x|

v A>0 es ¢l cocticiente de supresion del movimiento de la i-¢sima entrada. Como en cualquier
vrra farmudacion de control, un incremento en las penalizaciones de las entradas es cquivalente
@ reduen e ganaiwia deld conmolador v por lo tante, mejora las peopiedades de estabilidad de

IDMC, pardcularmente frente a las inexactitudes del modelo.

Poso seleetive de las vanables controladas (). Fis posible en DMC dar un control mas cercano
spondiente residual de los
minimos cuadrados. Fisto se logra premultiplicando las ecuaciones de DM con fa matmiz de

aourma (val

1s) vamable (s) incrementando el peso relativo del corr
pesos Y >,

£ =diag(N vy N Yyt YY)
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[P—=|
Incluvendo esta matriz de peso, la solucidn de las ccuaciones de DMC se convierte en,

Wk)= (AL TA+ATA)'ATC Te(k +1)

=3

QDM

i una version nwjorada del algoritmo multivanable de IDMC de Shell que proporciona un
método directo v eficiente para manejar las restricciones de Jos procesos, El algoritmo usa un
programa cuadririco para caleular los movimientos sobre las variables manipuladas que
mantienen 2 las variables controladas cerca de sus puntos de operacion mientras previenen las
violaciones a las restricciones del proceso.

Solucion QP de las ecuaciones de DMC

iin las aplicaciones en tiempo real, los movimientos calculados pueden no ser aplicables
debido a las violaciones de los limites de operacion del proceso. Tres tipos de restricciones de
proceso se encuentran frecuentemente:

+ Restricciones de la variable manipulada: es decir, saruracion de la vilvula

¢ Restricciones de la variable controlada: disparos de las variables controladas
sobrepasando los limites permisibles deben evitarse.

¢ Varables asociadas: variables clave del proceso que no son directamente
conuroladas pero deben mantenerse dentro de ciertos limites.

Lt controlador debe ser capaz de predecir las violaciones futuras y prescribir los movimientos

que podmn mantener a estas vatiables dentro de sus limites.
1.as restricciones sobre las proyecciones de estas variables pueden expresarse matemidticamente

como un sistema de desigualdades lineales

Cx(ky 2z c(k +1)

Iy matriz C contiene la informacion dinimica sobre las testricciones y el vector ok +1)

contiene las desviaciones proyectadas en las variables restringidas de sus limites. También, en la
prictca, los limites sobre los movimientos individuales son frecuentemente necesarios

B s

S¢ puede expresar Ja solucién de minimos cuadrados dc las ecuaciones de DMC como «l
sigaiente problema de minimizacién cuadratica:

mmS——[Ax(k)-*e(Li-i)] 7 Ax(o) - e(k+l)]+ «FY AT Ax(R)

ik
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dando la ccuaciin planteada para SISO como solucion. Sujetando este problema a las
restricciones de desigualdad lineales, resulta el siguiente problema cuadritico (QP):

mrnF—“X(U HIU()“.%’(’("") k)

vk

ISR M
Cx(ky 2 clk +1)
mlll x(k) < xﬂld.i
tlllll(lt'
H=AT'TA+ATA (La matriz hessiana de QP)
glk+1) = é’LrLe(E+ 1) (el vector gradiente de QP)

La solucion del problema planteado anteriormente, mediante un algoritmo QP en cada

meervalo de muestreo & produce un arreglo de movimientos Sptimos x(k ) los cuales
satisfacen las restricciones. Cualquier algoritmo comercialmente disponibie para QP podria ser
asado para resolver ¢l problema. Ya que en QDMC H debe probablemente ajustarse a todos

los intervalos de muestreo, un algoritmo QP paramétrico ¢s recomendado para reducir el
ticmpo de calculo computacional en linea.

Licuaciones de restriceién en QDMC

Il excclente desempeno de DMC radica en su formulacién particular. Debido a que ¢l manejo
de restricciones no es otra cosa que ¢l cambio de las prioridades de control a las variables
restringidas, es crucial que la formulacion de la mateiz dindmica y su estructura se preserven en
la tormulacion de las ecuaciones de restriccién,

Variables manipuladas. El vector x(k) contiene no solo los movimientos presentes a ser
implementados sino también las predicciones de los movimientos futuros. Esto da una
mdicacion de donde las variables maniputadas cstarin en el futuro.
se puede limiaar ¢l nivel predicho de la i-ésima entrada como sigue

L. SLUO+ 2 ALk+1-D<]

iy Fomex
I=1

donde =/, ., N, es decir, el nimero total de movimicntos; [(k) es el valor presente de la i-
Csima \'.11’1.11)](. manipuiada; ¢ 1, 1., son los limites inferior v superior respectivamente. En
forma matricial, estas restricctones estin representadas como

T T T T A £ SO P FAV a6 w0 e L R P btk e 10 w1 b T St
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Variables controladas. Usando el concepto descrito arriba, se puede hacer que el QP prescriba
los movimientos de tal manera que las proyecciones de las respuestas de las variables

controladas estén dentro de los limites.

Variables asociadas. Al igual que con las variables controladas, es posible mantencr las
proyeeciones de las variables asociadas dentro de los limites. Sin embargo, se debe crear un
nuevo vector de proyeccion. Las restricciones sobre las proyecciones de una sola variable

asociada "o’ son expresadas como:

AP TAC N
B[ % e K+
donde
a*(k+1)+[a, (k) —a*(k)]
e, (k+1)= :

a*(k + P)+[a, (k) —a*(k)]

es ¢l vector de proyeccién de la variable asociada; B es Ia matriz dindmica para la variable
=

asociada; a *(k +1) es el efecto de las entradas pasadas sobre la proyeccion de a; a fk) es la

retroalimentacion medida y a4, 4, los limites de las restricciones.

-y

EXPECTATIVAS

No cabe duda que da apheacidn de estas téenicas de control avanzado no s cuestidn
malcanzable, hace falta que mayor ndmero de industrias inviertan en hacer estudios de
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fuctibilicdach de aplicacion de alguna de las tan variadas téenicas que se han desarroflado. Fin un
reporte de s industria en Japén™, por ¢jemplo, sc hace un estudio de la aplicacion de
controladores v se descubrieron datos y tendencias importantes.

11l Control Predictivo basado en Modelo y el Control Difuso estin sicndo ampliamente
anplementudos en s industrias de da refineria v la petroguimica. I Conurol Proporcional-
Integral-Derivanve Avanzado tal como ¢! de compensacion de tiempo muerto ¥ conrrol de
prealimenticion son aplicados ampliamente cn otras industrias donde el conwol PID

convencional es usado.

'n cuanto o la weenologia de control aplicada, el control tipo PID avanzado sc usa
ampliamente v cerea del 30% de las empresas cncuestadas  ya han usado este tpo de
controlador cn sus fabricas. MPC y Control Difuso son mis ampliamente usados entre las
téenicas de control moderno. Ligeramente menos del 40% de Jas fabricas han aplicado cstas

téonicas.

Aungue la reoria de conerol moderno no se aplica mucho, excepto MPC, entre el 60 y 70% de
1os encucstados que 1a han aplicado, estin satisfechos con los resultados.

APLICACION DE LAS METODOLOGIAS

. Para alcanzar los objetivos planteados en esta tesis, se planted la solucion del modelo dinamico
" delseparadur presentado en ¢l capitulo 111, con técnicas de control avanzado, particularmente
MPC con modelos lineales y QDMC.

S ganbargo, una vez estructurados los programas, se encontraron diversas complicaciones
rélacishadas con la convergencia y el tpa de proceso de que se trataba, es decir, no se podian
aphicar los casos mas simples de las metodologias que plantean resolucién para modelos
cstableds ol modeto matematico de la bateria de separacion requiete de métodos para sistemas
mcstaﬂcs v ademis la aplicacion de técnicas de calculo mds sofisticadas que no se encuentran
dentro del aleance de este trabajo.

-

ELECCGION Y JUSTIFICACION DE LA METODOLOGIA USADA

4

La mctodeluga aplicada a fa optimizacion del modelo de una bateria de separacion de
: t p
hidrocarburos propuesto en este trabajo de tesis fue ¢l de basqueda directa que esta dentro
de los algoritmos no lineales irrestrictos. Los beneficios de esta metodologia se pueden

aprovechar debido al tipo de planteamiento que se hizo del problema:

Aplicar of criterre de oplimizecn para mdxin reciperacion de hidrogarburas lignidos mroustoreands los
rabaree de fon wrdas AP de tal manera que se logre estabiecer ke presten de fa segunda etapa de sepatacion o
of pastta v of enad i corvienie veandianic de fu bateida oy

fusmian que sl dde b dependencia de for grados APL con la precion (figwra 3. 3.

ias gradac AP mixiaios aprovechanda of tipa de
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Con ¢ll, se pucde realizar una "bisqueda directa” resurngida ol comportamiento de los grados
APY de salida de la bateria de separacion dentro del rango de presiones siendo la presion
menor la de Ta gliima ctapa v la presidn mayor la de la primera etapa. Se evalda la funcién que
nene como saralle independiente a lz presion y como la dependiente a los "API en cada cierto
ntervalo de presion definide come "pase”, en la primera bisqueda ¢l paso ¢s grande y se va
laciendo mas pequeno en la medida de grado de precision que s requicra

Una vez establecido ¢l valor éptimo de Ia presion en la que los APl son miximos, se
manticnen estos valores dpomos con controladores PL.
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CAPITULOV

ALGORITMOS DE OPTIMIZACION Y CONTROL PARA
UNA BATERIA DE SEPARACION DE HIDROCARBUROS

1 .05 algoritmes y procedimientos planteados en este capitnlo tienen su base en Jos dos capitulos antetiores, ya
gue te aplica la idea de aptisnzacion en fiempo real a un modelo rignroso del proceso de separaain de
lidrocarburas. Cabe mencionar, gue afgunos de fos algoritmos que se usaron eran subrutinas definidas con
anterioridad, sélo se integraron de manera conveniente para obtener los resultados esperados.

ANTECEDENTES

Como se menciond en el capitulo 11, uno de los principales criterios de optimizacidn para
la recuperacién de hidrocarburos liquidos es obtener un aceite con una densidad cn grados
API mixima (la menor densidad relativa). La grafica 3.3. muestra la relacién de los grados
API con la presion v es el criterio en el algoritmao desarrollado.

En un sistema de separacién de tres etapas (Figura 3.4.) la presién de la primera etapa estd
determinada por la presién del cabezal que viene directamente del pozo, a esta ctapa se le
denomina generalmente separacién de alta presion. La tercera etapa (generalmente la
Gltima) corresponde a los tanques de almacenamiento cuya presion debe ser la presion
atmosférica. Pot lo wanto, el tinico grado de liberrad corresponde a la presién de la segunda
erapa, comunmente denominada separacién de media presidn.

Kl presente modelo no toma en cuenta los efectos provocados por los internos de los
separadores y se considera que el contenido de agua de la mezcla es retirada del sisterna de
manera que no afecta la termodindmica del mismo. Ademds, se omiten los efectos de las
vilvulas y de la distancia enue las etapas que seguramente deben influir en los valores
numéncos de los Aujos y de la presién del segundo separador ademis de implicar ¢l uso de
cquipo adicional como bombas o compresores. Por lo tanto, no se espera la reproduccién
fiel de los puntos de operacién, mis bien, se espera la reproduccién de la tendencia que

siguen los datos.

HERRAMIENTAS DE SOFTWARE

MATILAB

la programacion se llevd a cabo ¢n el paquete de simulacion MATLAB. Fste es un
ambiente de simulacién matematica sofisticado que puede ser usado para modelar y
analizar sistemas dindmicos. Puede manejar sistemas continuos, discretos, ineales o no
lincales, Tiene muchas caracteristicas para la manipulacion matricial, es un ambiente abierto
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para <l cual se han desarrollado “wolboxed” (cajas de herramientas) especializadas, por
viemplo: Sistemas de Control (Control Systemss), Procesamiento de Sefiales (Yipna/ Pracesieng),
Optimizacion  (Optimigation), Control Robusto (Rebust Controf), Andlisis-p {fl-analysis) y
Redes Neuronales (Newral/ Networks) entre otros™ ™,

Mathab soporta estructuras bisicas de programacion que permiten comandos de ciclos v
condicionales ademias de operadores relacionales y logicos.

bin su modo normal MATLAB ¢s mancjado a partir de comandos, es capaz de ejecutar
programas almacenados en archivos con extension “.m”. Hay dos tipos de archivas M:
archivos de texto (sorpf feles) y archivos de funciones (funchion files).

SIMULINK

Simulink es una extensidén de MATLAB que se¢ usa para simular sistemas dinimicos en un
ambiente gritico. La interfase grafica se basa en ¢l uso de ventanas (usando diagramas de
bloques). Simulink cuenta con una libreria de bloques que hace a esta herramienta
realmente dul para simulaciones de sistemas realmente complicados.

OBJETIVO DEL ALGORITMO

El principal objerivo del algoritmo es realizar la optimizacién en tiempo real de la segunda
ctapa de separacién para un modelo de una bateria de separacion de tres etapas con el
cuteriv de mdxima recuperacién de hidrocarburos (valor maximo de grados API) y
reproducir apropiadamente las condiciones de operacién de una bateria de separacién real
manteniendo una operacién estable para poder ser usado en 12 evaluacién de controladores
avanzados.

REQUERIMIENTOS
Informacion

Inicialmente se requieren los datos del anilisis PVT que se practican para ¢l fluido
proveniente del pozo al que corresponde Ia haterfa de separacion.

¢ Presion del pozo

¢ [lujo del pozo

¢+  Composicion del fluido

+ Densidad de Ia fraccion pesada
Programas

'n ¢l Grupa de Ingenieria en Sistemas Flectronicos han desarrollado una seric de
tuneinnes v programas aue realizan calenlos rigurasos del canilibrio linlni:iu.\-;gpm- de van

mezela mulicomponente. Usando la ccuacion de Peng-Robinson.

T e T——— el " —
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ALGORITMO PARA ESTADO ESTACIONARIO

liste programa lleva ¢) nombre de PV.m y se encuentra en of Apéndice L., siguc la lgica
mostrada en fa figura 5.1,

Vogter de compuancrmes

Alatr de Poopredadus du espegas puras
PMaravwans do anteraccien binarey
Prin Prmet o Fercor Sepamdor
lenpotanies 1,23

etk unirada

1t de Pases para ta v anaceon dv

Prosaen 2

Cilewde 1%ash para el
primoer sepacados

!
[

Caleulo Flash para las
» vtapas 2y 3.
1=2p2
| amarie

ded Thasn

v

Caleulo Ilash Je
xaradores 2y 3

51
P2=2*12 mixuma
Nuevo Tamario de Prso

A=
Tamasin
dud Paxa

3z

Flujo de Vapor
del separador 3
>=0

Figura 3.1. Diagrama de Flujo para Programa en Estado Estacionario
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Veeror Je Vakoees de Prosion
et segundo sepamdor y vector
con valorex rl‘SpCC(i\'fli L]L‘

weawlos API

Aquste e Cunva
penezada por APval’2
a1 Polnemus Je
Sepundo Oeden

v

Derivada de
s funciin

Presitn 2
paca irax

grados AP

Figura 5.2. Continuacidn de Ia figura 5.1

FUNDAMENTG

El proceso que se eligié para ¢l trabajo, puede optimizarse usando el método de

BUSQUEDA DIRECTA, chisificado como algoritmo no lineal irrestricto. Como se
indicé en el capitulo I, las earacteristicas de la dependencia de los grados API con la

presion, se ajustan perfectamente  las exigencias de éste método:

¢ Se trata de una funcidn de una sola variable
+ Funcion unimedal dentro del intervalo de blisqueda
+ No se requicre un dptimo co nalor numérico exacto

il proceso estd restringido a un inrervalo de presiones, sin embargo, una vez encontrando
la zona del punto dptimo, estas restricciones no afectan el resultado en el futuro. Con
respecto al optimo, debido a que la funcién que describe el comportamiento del sisterna
resulta en una expresion matenritica sencilla, se puede ubicar ¢l punto 6ptimo en un
intervalo no tan pequefio pero si que asegura valores lo suficientemente mejores que en una
zona fuera de éste.

DESCRIPCION DEL PROGRAMA

Ll programa requiere valores de propiedades de fos componentes de la mezela inicial, estas
propicdades son: Peso molecular, Iactor acéntrico, Temperatura critica, Presion critica,
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Se inchuven rambién ¢l factor acénrrico eritico, €] volumen eritico, y la temperatura de
chullicion normal. Se forma una mamz donde los renglones corresponden a los
componentes de la mezcla y cada columna corresponde a una propiedad.

Los COMPONENICS que $¢ omaron en cuenta Somn:

Nitrdgeno (N,) Didxido de Catbono (CO,) Sulfuro de Hidrégeno (H,S)
metano (CH,) etano (C,H,) propano (C,H,)

iso-butano (iC,H,))  n-butano (nC,H,,) iso-pentano (iC,H,;)
n-pentano (nC;H,;)  n-hexano (nC,H,,)) heptano plus (C,H +)

Se requicre la composicion de la mezela de alimentacion, se introduce al programa en un
vector que contiene las fracciones parciales de los componentes mencionados. Lag
composiciones incluidas en el vecror se presentan en el Apéndice L

Los parimetros de interaccidn binaria se calculan mediante una funcidén que identifica los
componentes v busca los valores que corresponden generando una matriz cuadrada de
tamano igual al nimero de componentes.

Se declaran variables que contienen la presion de la primera etapa y de Ia tercera etapa, las
temnperaturas de cada etapa (pricticamente iguales), el flujo de ia mezcla inicial y el “tamario
del paso™ es decir, €l valor que define en cuanto disminuye la presion 2 hasta alcanzar el
criterio establectdo.

Sc hace un célculo para el primer separador usando [a funcidén correspondiente
(sep_flsh.m), es decir, la funcién que realiza el cilculo "flarh"”.

Con los resultados se inicia un cdleulo sucesivo para las siguientes dos ctapas. El objetivo es
obtener los grados API del sistema para diferentes valores de presion en el segundo
separador. La variacién de la presién del segundo separador se hace restando al valor actual
cl valor del tamadio del paso.

El eriterio para detener los cilculos es que todos los valores sigan siendo consistentes. Se
observd que 2 medida que el valor de la presidn 2 se acercaba al valor de la presion de la
tercera ctapa, € vator del flujo de vapor de la tercera etapa tenia valores inconsistentes, es
decir, ncgativos. Por tratarse de 1a dltima etapa se busca que el flujo de vapor sea minimo.
La presion 2 deja de disminuir y termina el ciclo de calculo cuando se identifica el flujo de
vapor de la tercera etapa es menor o igual a cero.

Ll rango de presién inicial considerado ¢s demasiado grande v arroja resultados inciertos
(ver capitulo VI, sin embargo, es Gtil para identificar Ja zona de incertidumbre donde los
grados API son midximos. Sigutendo con la merodologia, se realiza un segundo cileulo con
1 misma secuencia, €sta vez COn un ranpo menor que se restiinge a dos veces o primer
valor de presion maxima {criterio establecido arbitrariamente) cncontrado en el paso
anterior, por cjemplo, si en la primera aproximacién cl valor de presion encontrado es 5
para la segunda aproximacidn ¢l rango a considerar ¢s desde O hasta 10. Asi, también se
hace un ajuste cn el tamano de paso haciéndolo mas pequeno para mayor precision.

1 tamaito del paso se determina después de varias prucbas hasta que el comportamiento
de los datos es mas representavve. Para los datos usadoes los pasos determinados se

presentan cn Apéndicc L.
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Asi, se logea una curva mas suavizada y se ajusta un polinomio de segundo orden para ¢l
cual se determina la primera derivada y tener el miximo valor de lus grados APL y I
presion en donde se presenta.

Los resultados sc prescnitatrlic;{c] ca}ait_u.io_VI.
FUNCIONES PRINCIPALES

S-Function: tesis_sf.m

La funcién requiere de pardmetros que son tomados directamente desde otro programa. Se
declaran dentro del ambiente de simulacién y son la mattiz de propiedades, f2 matriz de
pardmetros de interaccion binaria, y la matriz con los valores iniciales de composicion y
presicn dechirados en ¢l programa mencionado como Prop, Kb, Z0 y PO respectivamente.

lin Ia primera parte, se declaran los parimetros de simulacidn (como tiempo de muestreo
para las variables discretas, nimero miximo de periodos de muestreo, tolerancia de
variacion de propiedades para actualizar valores, y otros). Ademis s¢ declaran variables
auxiliares para calculos, como capacidades calosificas, dimensiones del separador,
coeficiente térmico. Los valores se pueden ver en la funcion tesis_sf.m (Apéndice I).

Se declaran:
Fistados continuos: Nimero de componentes, Flujo de entrada, de salida y Presién

listados discretos: Flujo de vapor, Densidad del liquido, del vapor, Factor de
compresibilidad y Constantes de equilibrio

Numero de salidas: Composiciones de liquido y de vapor, Flujo de liquido, Flujo de vapor,
Altura del separador, Presién del separador y Grados AP1

Namero de entradas: Vector de composiciones, Flujo de entrada, Puntos de operacién de
altura y presion del separador

I vector de estados se conforma por el vector de composiciones del liquido, la altura
inicial, Ia remperatura inictal, la presién inicial, el fujo de vapor, las constantes de equilibrio,
la densidad del liquido, la densidad del vapor, y el factor de compresibilidad (representado
pesr x0=[N" ho; Ty, Py V; K¥; dens; thoV; Zv] en el programa).

Para el cilcuto de las derivadas de tas variables de estado, se introduce el modelo dinamico
del separador bifdsico descrito en el capitulo I11.

La actualizacion de los estados discretos, se hace en cada punto de muestreo que se
establece en los pardmetros de simalacion.

Para cada punto de muestreo y debido a la naturaleza de las variables discretas, se hace el
cileulo fhsh,
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Las salidas totates del sistema son la altura del separador, un vecror con las composiclones
de T fase liquids v su flujo, un vector con las composiciones de la fase vapor y su flujo y la
presion del separador ademis de los prados APL

S-Functiom tesis_p2.m

Ista 8- Function ¢s mucho mas senalla pues solo ticne una salida que cs ta presién Optima
para ¢l segundo separador, Aqui es importante recalear que el valor del punto de operacién
de I presion del scgundo separador se considerd discreto, ya que se deben evaluar una
serie de funciones que de llevarse a cabo de manera continua, consumiria mucho tiempo y
dejaria de ser dnl como evaluacion dindmica,

Se requicren los parimetros Prop, Kb, Z0, PO, TO y Ff0 definidos en tesis_pran. Los
parimetros de simulacién son los mismos que para tesis_sf.m. [l tiempo de muestreo es de
2 segundos pues se considera suficiente para poder estar monitoreando las condiciones de
entrada v localizar algdn cambio,

Se espeaifica solo un estado discreto, una salida (la presion), Nc+2 entradas (las
composiciones de entrada, el fluyjo de entrada y la presién todos estos datos
correspondientes al primer separador).

Ll diagrama de flujo de esta funcién se presenta en la figura 5.3.
APLICACION DEL CONCEPTO DE OPTIMIZACION EN TIEMPO REAL

Iis en la funcién tesis_p2.m donde se aplica ¢l caricter de optimizacidn en linea, tiene el
mismo concepto que el algoritmo en estado estacionario sélo que se aplica de forma
dinamica.

Como se vio en el capitulo IV, los algoritmos de controf avanzado, ptimero hacen una
optimizacion usando el modelo multivaciable del proceso y después aplican ¢l control. Esto
se hace ¢n cada periodo de muestreo. Sin embargo, en este caso no se requiere un modelo
del comportamiento total del separador, ya que la optimizacion sc hace sobre una variable y
la estategia clegida (Busqueda Directa) sélo requiere de una funcién que describa
adecuadamente la dependencia de los grados APL con la presién. La optimizacion, no se
hace cn cada intervalo de muestreo, solo cuando el sistema detecta algin cambio en las
variables que pucden alterar el comportamiento del sistemna (cambios ¢n la presion o en el
fujo del primer separador) y los controladores vuelven a ajustar el sistema.

FUNCIONES AUXILIARES

los programas anteriores, que s¢ han denominado principales, requieren de una serie de
funciones, se deseriben a continuacion.

Base de Datos: PROPIEDTXT
Inicialmente s¢ cuenta con una base de datos extensa donde se presentan las propiedades

trermodinimicas de varios compuestos, entre ¢5tos 5¢ encuentran los componentes mas
comuncs de las mezelas de hidrocarburos que se obtienen de los pozos. Las propiedades de
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Capitulo V

la traccion pesada se calculan por medio de otro programa tmbién descrito en este
capitulo.

5S¢ cuenta con los datos

— — neeusanios mcluidus oo _
o} veeror de enteuda
para cilcube flash el
que en PVom

'
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4 Yy
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Figuea 5.3, Diagrama de Flujo del Programa pura Actuahzar la Presion del
Scpundn Separador ante Algama Perturbacidn {en Nujo y pregion 1)
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Funciomiablas.m

liste programa os de lectura de la base de datos PROPIED.txt. Localiza los componentes
de la mexcla v almacena la informacién en dos vectores diferentes, uno de propicdades v
uno de nombres.

I"uncion: mt_bmm.m

lista funcion arroja como resultado la matriz de pardmetros de interaccion binara,
bdentifica ¢] nombre de los componentes, sus propiedades y los enumera usando las
funciones previas. Cuando los componentes son iguales, los parimetros de interaccion son
cero, cuando son diferentes, se busca el valor correspondicnte y si no sc encuenira en la
ase de datos, se asigna un valor de cero. A medida que se asigna un valor s¢ acomodan en
una matriz cuadrada de tamafio igual al nimero de componentes y donde la diagonal es
neeesariamente cero al representar la interseccion de componentes iguales.

IFuncion: KOS_PR.m

Fsta funcién determina el valor de los vectores de fugaadad de liquido y vapor para una
mezela multicomponente usando l2 ecuacién de estado de Peng-Robinson. Realiza
internamente el cileulo de los parimetros de la ecuacién que dependen de las propiedades
criticas de los componentes de la mezcla. Se pone la ecuacién en su forma polinomial y se
buscan las rajces correspondientes, donde la rafz mis pequea corresponde al factor de
compresibitidad del liquido y la rafz mayor es el factor de compresibilidad del vapor y se
procede al cilculo de las fugacidades. El procedimiento seguido es como se explicé en el
capitulo HL

Funcion: sep_flsh.m

B} programa realiza el cileulo flash riguroso con ayuda de la funcién anterior y proporciona
como resultado las composiciones y flujos de las fases liquida y vapor, los factores de
compresibilidad y las densidades también de ambas fases. Requiere los valores de presion,
temperatura y composiciones de entrada, la matriz de propiedades, la de los parimetros de
interaccién binaria y las constantes de equilibrio iniciales.

Pricnero caleula las relaciones de equilibrio con la corrclacidn de Wilson. Después sc evalia
la regién en donde se encuentra la mezcla, si no se encuentra en la regién de dos fases, el
cileulo termina. Se hace uso de la funcidn EOS_PR.m para evaluar los factores de
compresibihdad, con estos se calcula la densidad del vapor y, para 1a densidad del liquido se
requicte e un vector con los valores de densidades de ios componentes de la mezcla. L
procedimicnto sigue 1a l6gica de cileulo explicada en el capitulo 111

Funcion: optim.m

Busca ka presion Optima de un sisterna de tres etapas y se requieren los datos de Ia primera
crapa de separacion y los de la dalidma ctapa. Proporciona ¢l valor de presion al que
corresponde el valor mayor de grados APL
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Su Diagrama de Flujo simplificado es pricticamente igual al de PV.m y se muestea en la
figura 5.4.

Daras de cilcule
flash para ¢l
primer scparador

Cdlevlo flash para of
sepundo separador

Y.

P2=P2-of paer Calculo Aash pare o
determinado tercer separader

NOY

Presion on la gue sc
preseara ol punto de
f grados AT mdximos

Figura 5.4. Diagrama de Flujo de la Funcién que aplica el
Algoritme de Optimizacién

Fancion: propCim
Cadeula Ias propicdades eriticas y Ia temperatura de ebullicidn noemal de la fraccion pesada

usanda la correlacion de Rowe (ver capitulo 1), requiere del peso motecular de fa misma.

o ' o
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Programa: tesis_pr.m

Fiste programa habilita dentro del ambiente de la simulacion, los valores de las propiedades
de Ios componentes de la mezcla y Jos valores iniciales de composiciones para las etapas de
separacion estimadas con el programa en estado estacionario. También se declaran valores
iniciales de presion, temperaturs, v flujo,

1l algoritmo desarrollado en este trabajo logra la integracion de estas funciones descritas y
mids auxiliares que no se mencionan. La figura 5.5 muestra su relacion.

PROPIED.txt » Tablas.m

y
EOS_PR.m
int_bin.m
A
sep_flsh.m
y
Pv. C7.
optim.m —> m 4—— Pproplim
tesis_pZ.m tesis_pr.m
4
»  tesis_sf.m

Figura 5.5, Diagrama de interaccién entre los programas realizados
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Capitulo VI

SIMULACION

Vit este capituta, se aplican las funciones descritas en ef capitule anterior y se presentan ef procedimiento de
la stmslacion. Agui, se implantan las ideas de optimizacisn y control en tiempo real monitoreands sélo las
ratvables claves del proceso.

INTRODUCCION

A estas alturas es posible llevar a cabo la simulacién en estado estacionario y dinimica para
labatetia de separacidén con ayuda del modelo dindmico del separador®. Con ello, se
observa ¢f comportamiento del sistema ante cambios ¢n las condiciones del sistema (en los
puntos de operacién de Ia prestén y del nivel y en ¢l flujo de entrada) y se evalia si el
sistema es capaz de ajustarse a dichas perturbaciones.

La simulacién se llevéd a cabo en MATLAB con la herramienta SIMULINK parz la cual se
escribieron las funciones necesarias (Ver capitulo V y Apéndice ).

La representacion grafica se hace mediante bloques que emulan las etapas del sistema,

SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO

Para la simulacién en estado estacionario, primero se identifica la zona en la cual se
presenta el miximo valor de grados APl en el rango de presiones (para encontrar la presién
de operacién del segundo separador, P2) que va desde la presién del primer separador (P1)
hasta la presion de la tercera etapa (P3), es decir, hasta la presian atmosférica.

Se usaron los datos del activo del Litoral de Tabasco que se encuentran en el Apéndice 1.

Iil resultado es la grifiea de la figura 6.1 donde se traza la grifica de "API del sistema contra
la presion en el segundo separador (P2).

El programa hace los cdlculos para 3 separadores en serie con un solo gradn de libertad, la
presion del segundo separador. Se hacen cilculos para variaciones en la presion de este
separador desde la P1 hasta la P3 con un AP=1¢5 Pa, para identificar la zona de interés.
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Figura 6.1 Resultade del chiculo en estado estncionano
dende P1=35¢5Pa 2 P3=1.013¢5 Pa

Como ya se habia estudiado, la forma tipica del camportamiento de los grados AP frenze a
la presion es como se muestra en la figura 3.3. En el cileulo realizado se presenta esta

_forma en la figura 6.1 resaltada por €l circulo dibujado. Se observa que a parur de la presién
de 15e5 Pa los grados API disminuyen. Para realizar cdlculos ¢s conveniente contar con
una ecuacion que genere una curva ajustada a los datos, ademas para este caso en particular
se sabe que es posible y asi hacer mis fcil el cileulo de la derivada de la funcién. Sin
embargo, si se trata de ajustar un polinomio a la curva de los datos en la figura 6.1 se
obtiene el siguiente resultado:

T Pubinenm anmtado
T Dk e

45

449

a1g

447

B T —
o o5 1 15 2 25 3 35

x 1o

Figura 6.2 Ajuste de un polinumio a los datos realcs

Se observa que ¢l polinomiv en realidad no es representativo para la zona de interés y
ademas no tene algin punto en ¢l que la primera derivada sea cero. Por o anto, se
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restringe by zona de presiones segin lo observado en esta pnimera aproximacion. Para este
cast, ¢l rango estd entre 1.013¢5 Pay 10e5 Pa. En Ia figura 6.3 sc presenta o resultado.

[EFiue No 2 MEE
fle fov Yrkow Helo
FOLINOMIO AUJSTADO
4524 T == -7 T T - -

45 22 T b

52t : L |
: / . i

. AN !
as 15} / Y, 1

4516 AY b
.
4514}
4512 . . . . . N
2 3 4 5 ] 7 8 9 10

x 10*

Figura 6.3. Diagrama del polinomio ajustado

Después de varias pruebas se observé que un polinomio de segundo orden se ajustaba
muche mejor a los datos que uno de tercero o cuarto orden.

Se observa que el miximo valor de grados AP y el maximo obtenido por el polinomio
(resultado del programa para presidn dptima: 5.2156e5 Pa) no son idénticos, sin embargo la
diferencia de los grados APl es poca y los beneficios que acarrea una ecuacion ajustada
para los cilculos dinamicos hacen justificable que se acepte esta ligera diferencia.

Los resultados anteriores indican la presién éptima de operacion del segundo separador en
la bateria y son la base para el clculo en la simulacién dindmica de la bateria,

Se hizo una prueba del sistema de ajuste de la curva haciendo un cambio en la presidn del
primer separador y provocande que el programa realice sobre la marcha el cileulo de la
presion optima del segundo separador.

En la figura 6.4 se muestran los resultados. El programa inicia con una presion en el primer
scparador de 35¢5 Pa y después se hace el cambio en ¢ nempo 10 a una presidn de 33e5

Pa.

lin la primera parte de a figura del lado izquierdo se mucstran los valores de la presién 2
para la cual sc obtiene el grado méximo de API obtenidos a partir del polinomio ajustado,
en ta parte central, se muestran fa curva de los datos v ta curva ajustada de los gradns API
contra la presion en el segundo separador que corresponden al nuevo valor de P1 y del lado
derecho se muestra ¢l cambio de prestén optima calculada en el segundo separador en el

tiempo.
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Figura 6.4, Prucba del ajuste del programa pass una disminucién de Ia presién de 2 Pa en ¢ primer
separador en el tiempo =1, cambio resultante del ajuste de Ia presitn dptima en cl segundo separador

La figura 6.5 muestra el cambio de presion del segundo separador de 35¢5 a 36e5Pa.
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Figura 6.5 Prucba dcl ajuste del programa para un aumento de la presién cn el primes separador en et
ticmpo (% 1{s , cambio resultanie ded ajuste de fa preisdn Sptinia cn ¢! segundo separador

SIMULACION EN TIEMPO REAL

Pari la ssmulacion en ticmpo real, se usd e dingrama de bloques realizado en snnulink que
s¢ presenta en ba figura 6.6,
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Figura 6.6 Diagrama de bloqucs claborado en simulink para la simulacién en tiempo real de una bateria de tres separadores horizontales para la scparacion de hidrocarburos
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DESCRIPCION

la figura 0.6 representa una bateria de separacién de hidrocarburos compuesta por tres
- separadores, -

Se alimentan la composicién y ef flujo de la cornente de entrada.

También sc alimentan los puntos de operacidn (sef points) de cada separador para la presion
v ¢l nivel

in ¢f cuadro de didlogo sc insertan el valor inicial de Ja variable, es decir el punto de
operacion deseado. Este cuadro ¢s util cuando se simulan variaciones, porque da opcion a
cambiar ¢l valor inicialmente especificado a otro valor en un tiempo especificado.

il blogue con nombre “Carga Mattiz/Propiedades y Kb habilitan dentro del ambiente de
simulacion los valores de las constantes que las S-Funetions requicren.

Este programa contiene principalmente dos S-Fundions. Una de ellas es la que s¢ usa para ¢l
cilculo “flush” de cada separador y estd especificada como tesis_sf.m y para cada separador
cambian los parimetros que se le asignan.

Los pardmerwos para el separador uno son Prop, Kb, Z01, P01 y pata los separadores dos y
tres s6lo cambian en 202, P02 y Z03, P03, Estos pardmetros son nombres de variables
definidos en tesis_pr.m y corresponden a las propiedades y parimetros de interaccidn
binaria para los componentes de la mezcla de alimentacion y valores iniciales de
composicion v presidn para los separadores respectivamente,

La otra S-Fuuction usada es para calcular la presion optima del segundo separador y se
wlentifica con el nombre de tesis_p2.m.

CONTROLADOR

l.as variables sobre las cuales se aplican los controladores son la presion y el nivel. A cada
una de ellas se aplicd un coatrolador Pl y se hizo la sintonizacidn de los mismos sobre la
marcha, ¢s decir mediante Ia observacidn de la respuesta del sistema (ver capitulo IV). Asi,
primero sc establecen los valores de las constantes tanto proporcional (K,) como integral
(K} en cero v se empieza a aumentar el valor de la constante proporcional, cuando se logra
que fa curva se acerque al punto deseado, se aumenta entonces el valor de la constante
integral para hacer que llegue al valor deseado.

Cabe recordar que, como se menciond en el capitulo V, debido al comportamiento del
separador ¢l controlador vealiza una accidn proporcional inversa. Por lo tanto, sc debe
establecer una accidn directa en la cual af existir un aumento en la variable controlada se
incremente también la sahida del controlador. Bsto se logra haciendo las constantes K, y K,
nepaiivias, on s prictica on los contreladores industriales este problema e resuelve usando

un selecror inverso/direcro.
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Fn b fynara 6,7 s presenta la timagen del controlador para la presion del primer separador.

Muestra la logica de la figur 4.2,
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Figura 6.7. Controlador P1 para el primer separador

En Ia figura se introduce el punio de operacién o se point con el bloque Presion
Referencia_!, entra a un sumador que resta al sef point el valor que sale del proceso y
produce Ia sefial de error para después entrar al subsistema llamado Control Pl para
presion_1, este subsistemna csta representado en el primer cuadro después de la flecha
vertical. Se tiene el bloque con nombre PID, este bloque despliega el cuadro de didlogo que
aparece a la derecha donde se especifican los valores de las constantes, en este caso el valor
de la constante derivativa es cero. En la Tabla 6.1 se presentan los valores de las constantes
dv cada uno de los controladores PI utilizados en el sistema.

De igual forma, sc aplican los PI a los niveles de los separadores v a las presiones de las

otras dos etapas.

Tabia 6.1. Valores de las constantes proporcional e integral para los controladores

Conurolador para Ko K,
Presion_i -0.0001 -0.000025
Presion_2 -0.0001 -0.0000005
Presion_3 -0.0001 -0.000074

Nivel _t -180 -30
Nivel _2 -200 -30
Nivel _3 -220 -30

os resultados de la simulacion se pueden observar mientras se Ueva a cabo, mediante
grifieas que se desplicgan v que muestran el comportamiento deb valor de fa variable que se

Alimenta,
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La simulacion requiere de ciertos pardmetros para que se lleve a cabo, tales como el
método de integracion, el tempo de simulacidn, los amados del paso de integractén
(minimo y miximo} y la tolerancia.

Los parimetros usados para la simulacién son los siguientes:

Método de Integracion: Runge-Kurta 5
Tiempo de simulacién: 1000 segundos
Tamano de paso minimo:  0.001

Tamaifio de paso maximo: 1.0

Tolerancia: le-3

i} diagrama de In figura 6.6. tiene la 16gica mostrada en la figura 3.2,

Se introducen al sistema los valores de flujo y de composicidn para el cilculo flash, al igual
que los valores de nivel y de presion (puntos de operacidn). Se Neva a cabo el cilculo flash y
s¢ arrojan como resultado un vector de flujo y composiciones de las fases liquida y vapor,
ademis el valor de nivel y de presion resuleantes que son comparados con el punto de
operacién para que, si son diferentes, el controlador realice una accidn de ajuste en las
variables.

El vector de composiciones y flujo de la fase liquida son valores de entrada al segundo
separador para el cileulo flash. El punto de operacién del nivel se introduce de igual forma
que en caso anterior, el valor de presién para el separador se determina de manera
automitica con la §-Funation wesis_p2.m. Este cilculo se realiza cuando inicia la simulacién y
cuando sc detecta un cambio en las variables de flujo de entrada o de presién del primer
separador. Después del cdlculo flash se obtienen ¢l flujo de fase liquida v su composicién y
se convierte en la corricnte de entrada al tercer separador al cual se le asignan valores de
nivel y presién deseados.

PROCEDIMIENTO

Para la simulacidn en tempa real se realizaron varias pruebas en el sistema de la figura 6.6
haciendo variaciones en los pardmetros donde se encuentran los controladores y en las
variables que pudieran provocar una perturbacidn en el sistema,

Primero, se realizd la simulacidn del sistema sin perturbaciones. De esta manera, se llevé a
cabo la sintonizacién de los controladores.

Posteriormente, se consideraron perturbaciones al sistema. En la Tabla 6.2 se fistan las
variables a las que se aplicd la perturbacidn y sus valores iniciales y finales.

RESULTADOS

s¢ presentan grificos en donde se muestra el comportamicato de las variables a medida que
traiscutie ol tiempe y caando sc les somete a una variacion, Los resulmdos que se
cspeaifiquen, se presentan en el Apéndice 111
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Tabla 6.2, Perturbaciones aplicadas al sistema

Variablc Valer Inteial Valor Final

Presidn del primer separador 35¢5 Pa 33e5 Pa
Presion del primer separador 35¢5Pa 36e5 Pa

Vlujo det primer separador 9,00615 kmol/s 7.60615 kmol/s
Flujo del primer separador 9.00615 kmol/s 7.00615 kmol/s
Nivel del primer separador 1.00 m 0.90 m

Nivel del primer separador 1.00m L10m

Nivel del segundo separador 1.00m 090 m

Nivel del segundo separador 1.00 m 1.10m

Nivel del tercer separador 1.00 m 090 m

Nivel del tercer separador 1.00m 1.10m

ANALISIS

IEn el Apéndice 111 se presenta la figura correspondiente al comportamiento del sistema en
estado permanente. Se observa como los controladores logran estabilizar el proceso y se
lleva a cabo de manera permanente.

CAMBIOS EN PRESION DEL PRIMER SEPARADOR

I3l cambio de presidn se manifiesta a los 600 segundos de iniciada la simulacion. La figura
6.8. mucstra ¢l cambio en la presion uno de 35¢5 Pa a 33e5 Pa y el respectivo ajuste del
sistema para la presién dos se muestra en lz figura 6.9.

Sc observa como cn el momento en el que el sef point para la presion del primer separador
cambia, ¢l programa hace un ajuste de la presién del segundo separador, esto para que la
corricnte del tercer separador conserve el miximo valor de grados APL El sistema
responde a las variaciones y se manifiesta en cambios bruscos en los flujos de vapor de que
salen de cada uno de los separadores como se observa en las grificas de la figura 6.10., las
demis variables permanecieron sin cambios. Sin embargo, la accidn de los controladores
logra que ¢l sistema se estabilice casi de inmediato.

Para ei aumento en la presion del primer separador de 355 Pa a 36¢5Pa se hacen las
mismas obscrvaciones y, de igual manera, el sistema vuelve a ser estable. En las figuras
6.11. y 6.12. se muestran el cambio del sef pornt en el primer scparador y el ajuste del
segundo separador respectivamente. Los cambios en los flujos de vapor se presentan en la
figura 6.3,
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Figura 6.8. Cambio del ser poine del primer
separador de 355 Pa 2 33e5 Pa
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Figura 6.10. Cambios del Flujo de Vapor en el Primer, en ¢l Segunda vy en el Tercer separador
respectivamente
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Figura 5.11, Cambio de presién del primer separador de
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Figura 6.13. Cambios en el Flujo de Vapor del Primer, Segundo y Tercer Separador
respectivamente
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CAMBIOS EN EL FLUJO DEL PRIMER SEPARADOR

Para los cambios en el flujo, se observa que el sistema se afecta principalmente en los flujos
de salida de_las corrientes_ liquida vy vapor identificados en la figura 6.13. y 6.14.

respectivamente, aqui se aplic un aumento en el flujo inicial lo que provoca el aumento los
flujos de salida de cada separador; los controladores se encargan de restablecer el sisterna.
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Figura 6.13, Cambios en los Flujos de Vapor del Primer, Segundo y Tercer Separador debidos a
un Avmento en el Flujo de Entrada del Primee Separador de 9.06615 Kmol/s a 11.00615 Kinol/s
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Figura 6.14. Cambios en los Flujos de Liquido del Primer, Segundo y Tercer Separador debidos a
un Aumento en el Fltjo de Entrada en el Primer Separadorde 9.00615 Kmol/s a 11.00615 Kmol/s

Para Ja disminucién del flujo de entrada del primer separador se presentan Jos mismos
cambios en fas mismas vardables, s6lo que de con o clectu inverso. Las figuras 6,15y 6.16
ihusran este efecto.

CAMBIOS EN LOS NIVELES DE CADA SEPARADOR

Para las perturbaciones en el nivet los cambios son més bruscos y o sistema tarda un poco
mis en estabilizarse.
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Figura 6.15, Cambios en los Flujos de Vapor del Primer, Segundo y Teccer Separador debidos a
una Disminucién en el Flujo de Entrada del Primer Separador de 9.00615 Kmol/s a 7.00615 Kmol/s
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Figura 6.16. Cambios en los Flujos de Liquido del Primer, Segundo y Tercer Separador debidos a
una Disminucidn en ¢l Flujo de Entrada del Primer Separador de 9.00615 Kmot/s a 7.00615 Kmol/s

En la figura 6.17. se presentan el cambio en el nivel del primer separador de un punto de
operacién de 1 m a 1.1 m. Se observa que todo ¢l sistema se altera. En la figura, la primera
fila representa la presion, el flujo de vapor y el flujo de liquido del primer separador
respectivamente, la segunda hilera representa las mismas variables pero del segundo
scparador y la tereera, corresponde a las variables del tercer separador. Las presiones de
tondos los separadores al igual que sus flujos de salida (de vapor v de liquido) se alteran pero
¢l conmrolador eseabiliza nuevamente el sistema.

l.a figura 6.18. presenta las alteraciones del sistema para el cambio de 1 m a 0.9 m en cl
primer scparador, estabiizindose después por la accion del conwolador. El orden de las
wrdficas es igual que en Ia figura 6.18.

Fn la figura 6.19. se presentan los cambios provocados por la alteracion del punto de
operacion del nivel del segundo separador de 1 m a 1.1 m. Se observa que solo se alteran
los valores de las variables del segundo y tercer separador (graficas de la primera y segunda
hilera de la figura respectivamente, ¢l orden de las variables representadas en las grificas
son presién, fujo de vapor y flujo de liquido). Las variables del primer separador no sufren
cambios. Bl sistema vuelve a estabilizarse.
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Figura 6.17. Alteraciones en el Sistema pasa ¢l Carobio de i m
2 1.1 m en el Punto de Operacién del Primer Separador
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Figura 6.18. Alteraciones en el Sistema para el Cambiode 1m a
0.2 m en el Punto de Operacidn del Primer Separador
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L. figura 6.20. presenta las alteraciones del sistema para ¢f cambio de 1 ma 0.9 men o

segundo separndor, estabilizandose después por la aceion del controlador.
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Figura 6.19. Alteraciones en el Sistema para el Cambio de 1m a 1.1m en el Punto de
Operacién del Segundo Separador
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Figura 6.20. Akeraciones en e} Sistema para el Cambio de 1 m 2 0.9 1 en ¢l Punto de
Operacion del Segundo Separador
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bn las figuras 6.21. y 6.22, se presentan los cambios en el nivet del tercer separador de 1 m
a Ll mydelma@9 m respecivamente. Solo se alteran las variables de éste separador
{presion, fujo de vapor y flujo de liquido). El sistema regresa a la estabilidad después del

cambio. R - . R ol
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Figura 6.21. Alteraciones en el Sistema para el Cambio de 1m a 1.1 m en el Punto de Operacién
del Tercer Separador
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Figura 6.22 Alteraciones en el Sistema para el Cambio de 1m 3 0.9 m en ¢l Punto de Operacién
del Tercer Separador

Para todos los casos considerados, el sistema de control empleado realiza su funcién, y el
sistema s¢ mantiene en sus puntos de operacién. El punto de operacién de la presion en el
segundo separador logra actualizarse sobre la marcha, es decir de manera dindmica, cada
yue se detectn un cambio en las variables que pudieran afectar su valor dprima como son

cambios en la presion del primer separador y cambios en ¢l flujo de alimentacién
proveniente del cabezal.

Adicionalinente se hizo una prueba para un cambio brusco de presion del primer
separador, ¢l cambio fue de 35¢5 Pa a 38e5Pa y el sistema respondié de manera adecuada.
Il resultado se presenta en el Apéndice 111

Se conty con los datos de una simulacién proporcionados por el departamenca de
Ingenieria de la misma adseripeidn y se procedic a elaborar los cambios ¢n los programas
necesarios para que se pudiera realizar Ia simulacion con estos datos. Los resuliados se
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presenan en ol Apéndice 1 La simulacidn wve resultados favorables, se tuvieron que
hacer nuevos ajustes a los pardmetros de los controladores y el comportamiento del sisterna
us como se esperaba.

Para este caso se presenta solo una figura en el Apéndice 111 que muestra la respuesta a un
cambio en ¢l s point de la presion del primer separador de 35¢5Pa a 38e5Pa.

In ¢l proceso desarrollado se puede observar que ¢l punto de operacion obtenido
{aplicando las condiciones de presioén inicial, flujo de entrada a Ia baterfa y composicion de
la cormente de entrada) para la presidn del segundo scparador tiene un vator similar al del
proceso que se fomo como base. Asi, el proceso del cual se obtuvieron los datos reporta
una presion de operacién de 6e5 Pa, y el punto de operacidn dptimo para la presion en el
segundo separador encontrado en este trabajo €s de 5.22e5 Pa para la simulacién ¢n estado
estacionario v 5.17¢5 Pa para la simulacién dindmica. Estos valores no son exactamente
iguales, lo que ¢s 16gico puesto que no se toman en cuenta condiciones que pueden afectar
al proceso y que probablemente provocarian que la presién de operacién del segundo
separador aumentara. Sin embargo, se consideré la aproximacion obtenida como valida
para los fines que esta tesis persigue.

Por daltimo, ¢l valor de grados API alcanzados en el sistema propuesto es de 45.2 para la
simulacion en estado estacionario v 45.1 para la simulacién dindmica, los cuales garantzan
la mayor recuperacion de hidrocarburos liquidos. En el proceso del cual se tomaron los
datos, Ja densidad en grados API de la corriente que abandona la seccién de separacidn es
de 49,
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Capitulo VII

CONCLUSIONES

Se realizé ka optimizacién en linea de un modelo dindmico de una bateria de separacién de
hidrocarburos consistente de tres separadores bifisicos; dicho modelo incluye el céleulo
riguroso del proceso termodinamico implicado en la separacién usando la ccuacién de estado

de Peng-Robinson.

La optimizacién se realizé con el método de bisqueda directa clasificado como un algeritmo
no lineal sin restriceiones. El control de nivel y de presion de cada etapa de separacidn se
realizé con controladores del tipo Pi (Proporcional-Integral) que mantienen operando al
~istema en sus puntos de operacién indicados en la crapa de optimizacion.

No se evaluaron los beneficios econémicos que se obtienen 4 partir del ajuste de los puntos de
operacion ya que se tequeriria mayor informacién para una reproduccion fiel del sistema total
ademis de las variables econdmicas correspondientes.

Sin embargo, el trabajo deja ver que la optimizacién en linca bajo condiciones cambiantes
provoca que el sistema se ajuste 2 nuevos puntos de operacion. Esto ¢s una de las
justificaciones que apoyan la implantacion de un sistema de optimizacion en linea cuyo
desempefio puede implicar mejorias al sistemna.

No cabe duda que las evaluaciones con este tipo de plataformas de simulacién para evaluar la
factibilidad técnico-econdmica de la aplicacion de metodologias de optimizacién en linea sobre
sistemas como el presentado no serfan del todo infractuosas.

Por ultimo, cabe mencionar que el estudio de las técnicas de control avanzado y su aplicacion
implican un amplio conocimiento del drea de control y del drea de proceso, esto da pie a un
encuentro multidisciplinario y también deja ver que un ingeniero quimico tiene en este campo
un amplio espacio para desarrollarse y aportar conocimientos, y en caso de especializarse,
participar en ¢l disefio de estos sistemas de control muy prometedores en la industria del
pFOCCSO ¥ que cuentan ya con un ndmero importante de aplicaciones implantadas v

funcionando exitosamente.




) " _ P ——
fudupa s T Y L it .




Optimizacién en Linea de una Bateria de Separacion de Hidrocarburos

6.

10,

Capitulo Viit

Lo e = ittt B € yenip

Capitulo VIII

BIBLIOGRAFIA

"Proceso de Tratamiento y Acondicionamiento de Gas y Aceite en la Industria del
Petrdleo”. 1* Reunion de la Red de Especialistas de automatizacidn, Villa Hermosa,
Tabasco, 1° de Septiembre, 1998.

Simulink User's Guide. The Mathworks, Inc. Marzo 1992.

Ahmed, Tarek H. "Comparative Study of Eight Equations of State for Predicting
Hydrocarbon Volumetric Phase Behavior". SPE Reservoir Engineering, Febrero, 1988,

Arnold, Ken; Stewart Maurice. Surface Production Operations. Vol. 1, Gulf Publishing
Company, Estados Unidos, 1986.

Chang, Shi-Chung; Chang, Tsu-Shuan; Luh, Peter B. "A Hierarchical Decompaositon for
Large Scale Optimal Control Problems with Parallel Processing Structure”. Automatica,
Vol. 25, No. 1, 1989, pp. 77-86.

lidgar, T. F.; Himmelblau, D. M. Optimization of Chemical Processes, McGraw-Hill, Singapur,
1988.

Gargcia, Carlos E.; Morshedi, A. M. "Quadratic Programming Solution of Dynamic Matrix
Control". Chemical Engineering Communications, Vol. 46, pp. 73-87.

Garcia, Carlos E.; Prett, David M.; Morari, Manfred. "Model Predictive Control: Theory
and Practice - A Survey”. Automatica, Vol 25, No3, Gran Bretadia, 1989, pp 335-348.

Godoy A, ). Martin, "Optimizacién Dinamica: ¢Qué es?, ¢Cuil es su funcion?”. Capsula
Tcéenica. Plan Rector de Automatizacién del Activo Litoral de Tabasco, Vol. 2, No. 18,
Mayo, 1998,

Gopal, Vipin; Bicgler, Lorenz T. “Large Scale Inequality Constrained Optimization and
Coatrol”. IKEE Control Systems. Diciembre, 1998, pp. 59-68.

Guebiria, M; Fawzl, Thompson, Leslie G, Reynolds, Albert C. "A Robust Algotithm for
Determining Hydrocarbon PVT Properties Using Generalized EOS". Petroleum Society of
CIM/Society of Petroleum FEngincers, paper No. CIM/SPE 90-100, pp. 100-1 - 100-16.

113



Capituto \_a'lll o L Bibliografia

12. Henley, limest J; Seader, |.D. Operaciones de Separacion por Etapas de Equilibrio en Ingenieria
Gnimice. Revere, México, 1998.

13, Hemandez Rojas, José Gerardo; Cabello Martinez, Luis Benito. "Comparacién de Métodos
de ismbilizacion de Aceite Crudo mediante la Simulacion Composicional”. Tesis de
Licenciatun, Facultad de Ingenieria, UNAM, México, . F., 1995.

14. Lajous, Adrinn. "La industria Petrolera Mexicana en ¢l Umbral de! Siglo XXI”. Discurso
pronunciado por el director general de Petrdleos Mexicanos, 18 de marzo, 1999,

15, Lee, Jay H.; Cooley, Brian. "Recent Advances in Model Predictive Control and Other
Related Areas™.

6. Lee, Wooyoung; Weekman, Vern W. Jr. "Advanced Control Practice in the Chemical
Process Industry: A View from Industry”. AIChE Jourmal, Vol. 22, No. 1, Enero, 1976, Pp-
27-38.

17, Lewis, Frank 1. Applied Optimal Conirol and Estimation. Prentice-Hall, Estados Unidos, 1992.

18. Li, Sifu; Lim, Kaan Y, Fisher, Grant . "A State Space Formuladon for Model Predictive
Conurol”. AIChE Journal, Vol. 35, No. 2, Febrero, 1989, pp. 241-249,

19. Lopezlena E., Ricardo. "Optimizacién en Tiempo Real de Procesos". Capsula Técnica.
Plan de Implancacidn del Plan Rector de Automatizacién Ku-Maloob-Zaap, Vol. 1, No. 7,
Mayo, 1998,

20. Lopezlena E., Ricardo; Godoy A., ]. Martin, "Modelo Dinimico de un Separador de
Hidrocarburos Bifisico basade en EQS para Evaluacion de Controladores Avanzados".

Reporte Interno IMP-GISE-01-99,

21. Luyben, Michael L,; Tyreus, Bjorn I, Luyben, William L. "Plantwide Control Design
Procedure". AIChE Journal, Vol. 43, No, 12, Diciembre, 1997, Pp- 3161-3174.

22. Luyben, William L. Process Modeling, Simulation and Control for Chemvical Engineers. 2* Edicion.
McGraw-Hill, Singapur, 1990.

23. Muske, Kenneth R.; Rawlings, James B. "Model Predictive Control with Linear Models".
AIChHIZ Journal, Vol 39, No. 2, Febrero, 1993, pp-262-287.

24. Nakamura, Shoichiro. Andlisis Numérico y Visnalizaciin Grafica con MATLAB. Prentice-Hall,
México, 1997,

8]
wn

3. Ogata, Katsuhiko. Dindrriea de Sisterras. Prentice-Hall, México, 1987,

M Oweaea, Naesubike Ingenseria de Cantrol Maderita Preatice-Hall, México, 1980.




Optmizacion en Linea de una Bateria de Separacidn de Hidrocarburcs

28

20,

30,

3

32

34,

L
o

349

40,

41.

Capitulo VIl

B e e e e L s T SETRIT S oo e VR TAT  cot

- Peng, Ding-Yu: Robinson, Donald B. "A New Two Constant Equation of Srare”. Ind.

lng. Chem, Fundam., Vol. 15, No. 1, 1976,

Petroleos Mexicanus. Memoria de Fabores 1998, PLEMEN. Marzo, 1984,

Ramirez Rivera, Marcos. "Modelo Mawmatico para Optimizar las Condiciones de
Operacion en Sistemas de Separacidon Convencionales de Hidrocarburos”, Tesis de

Macstria en Ingenieria, Facultad de Ingenieria, UNAM, México, D. I°,, 1995.

Rao, Singiresu. "Engineering Optimization. Theory & Practice”. 3" Lidicion, John Wiley &
Sons, stados Unidos, 1996.

Rawlings, jJames B,; Muske, Kenneth R. "The Stability of Constrained Receding Honzon
Control”, IREE Transactions on Automatic Control, Vol. 38, No. 10, Octubre, 1993.

Reid, Robert C.; Prausnitz, John M.; Poling, Bruce E. The Properties of Gases and Liquids. 4°
lidicién, MeGraw-Hill, Singapur, 1987.

. Richaler, J.; Rault, A; Teswd, J.L; Papon, J. "Model Predictive Heuristic Control:

Applications to Industrial Processes”. Automatica, Vol. 14, Gran Bretana, 1978, pp. 413-
428.

Rouhani, Ramine; Mehra, Raman K. "Model Algorithmic Conwol (MAC): DBasic
Theoretical Properties”. Automatica, Vol. 18, No. 4, 1982, Gran Bretadia, pp. 401-414.

. Sanchez Olea, Eva. “Anilisis y Automatizacion de Técnicas de Optimizacion Aplicadas a

las Condiciones de Separacidn Aceite-Gas”. Tesis, Facultad de Ingenieria, UNAM, México,
D.F., 1997

. Shahian, Bahram; Hassul, Michael. Controfl Systens Design Using Mat/ab. Prentice-Hall,

Estados Unidos, 1993,

7. Smith Industries, Inc. Equipment Manual, Oil 8 Gas Division. Houston, Texas.

. Smith, |.M.; Van Ness, H. C; Abbott, M. M. Introducdn a la Termodindniica en lngenseria

Quimea. 5 Ldicion, McGraw-Hill, México, 1997.

Stephanopoulos, George. Chemical Process Control. An Introduction to Theory and Practice.
Prentice-Hall, Estados Unidos, 1984,

Taha, Hamdy A. "Investigacion de Operaciones”. 2* Edicion, Alfa-Omega, México, 1991,
Takatsu, Haruo; ltoh, Toshiaki. "Future Needs for Control Theory n Industry - Report of

the Control Technology Survey in Japanese Industry”. 1IEELE Transactions on Control
Svstems Technology, Vol. 7, No. 3, Mayo, 1999.

. VanDoren, Vance J. "Optimization Means Higher Profits”, Conuol Engincering, Enero,

1999,

115




Capitulo VI o L _ o N Bibliografia

— s

43, White, . C. "On-Line Optimizadon: What Have We Learned?". Hydrocarbon Processing,
Vol. 77, No. 6, Jtﬂlio,i 1298.




Opbmizacion en Linea de una Bateria de Separacion de Hidrocarburos

Apéndices

N N Wome ¢ kR v ki

INDICE DE APENDICES
APENDICE I
INFORMACION Al
PROGRAMAS A2
APENDICE II

DESCRIPCION DEL DIAGRAMA DE BLOQUES
USANDO EN EL AMBIENTE GRAFICO A19

APENDICE 111

SIMULACIONES A23

117




epliomar e an

I




=4 - P o Ry R

Cptimizacion en Linea da una Bateria de Separacian de Hidrocarburas Apéndice |

APENDICE I

INFORMACION

Para el programa principal se utilizd la informacidn de la plataforma de produccién del achvo
Litoral de Tabasco, Cd. del Carmen, Campeche. La mezcla de alimentacion proviene del litoral
de Tabasco v de Och-Uech-Kax.

Componente % mol
Nitrdgeno 0.00720
Didxido de Carbono 0.01960
Sulfuro de Hidrégeno 0.01135
Metano 0.59960
Etanc 0.08980
Propano 0.04540
Iso-Butano 0.00720
n-Butano 0.02064
Iso-Pentano 0.00826
n-Pentano 0.01238
n-Hexano 0.01815
Heptano plus 0.01600
Flujo total de In mezlea: 9.00615 Kgmol/s
Peso Molecular de la fracaién pesada: 198.11612%
Densidad de la fraceién pesada: 0.814 g/cm’
Presion de la primera etapa: 35¢5 Pa
Presion de I segunda crapa: 6e5 Pa

Al
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Para ¢l programa de validacion se usaron datos de una simulacion realizada en el programa

Aspen Plus.

Componente % mol
Nitrégeno 0.00435
Dioxido de Carbono 0.03297
Sulfuro de Hidrogeno 0.01960
Metano 0.63559
Etano 0.08006
Propanc 0.02793
Iso-Butano 0.00236
n-Burano 0.00430
Iso-Pentano 0.00202
n-Pentano 0.00405
n-Hexano 0.01877
Heptano plus 0.16798
Flujo total de la mezlca: 154.6176 Kgmol/s
Peso Molecular de la fraccién pesada: 245.82577
Densidad de la fraccién pesada: 0.851852 g/cm’
Presion de la primera etapa: 35¢5 Pa
Presion de la segunda etapa: 6.5¢5 Pa

PROGRAMAS

Sc presentan los programas que s utilizaron para los datos del litoral Tabasco, para ¢l
pregrama de validacidn, son los mismos programas excepto que cambian los valores de las
propiedades de Ia fraccién pesada y el peso molecular de ln mezcla asi como su flujo. En este
caso, las presiones de Ia primera etapa de separacion son iguales (35¢5 Pa), de no ser asi, la
presion también debe modificarse.
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PROGRAMAS PRINCIPALES
ESTADO ESTACIONARIO

PROGRAMA: PV.m

I m

“olxatos de la plaratorma de producerin dd litorad tabasco Cd del Carmen, Campeche
“ader=dad de Lo trccnm pr;s:ldn=0 B14 fpars o vector de densndades on sep_flsh.m)
Calnzsuueda doesde o prinapio y eestneadn ded rago de presienes

lear all

"aVeetor de enrrada
CUNZ O S CHI4 G206 C3LIB 04 nCd G5 ot nfe (7
2= 0072 00196 0.01135 5996 0898 .0454 0072 .02064 00826 01238 01857 .16[; “% |frace.mnl]
Ne=length(Z),
unis=ones(1.Nc);
. Matnz Je Propredades de especies puras: (Ver, Van Ness, p726)
“u [(almaly (8 (TelK]) (PelPal) (4£0) (V) (TaIKp |

H20=]18.015 41345 6471 220.55¢5 229 55.9 373.2); Yo.\pua
N2=[28.014 (1038 126.2 34.00e5 0.282 89.2 77 3|, /N2

CO22= [ 01000.224 304.2 73.83¢5 0.274 94.0 0 Yl 12
HI25 00 NE2 00k 3735 89 6305 0.284 98 5 212.8]; %%l 125
CH2 L6 U3 w012 1900 45 99¢5 0.286 98.6 111.4); LENIE]

{,2116=30.070 0.100 305.3 48,72¢5 0.279 145.5 184.6]; Y2216
(3FI8=[44 097 (1152 369.8 42.48¢5 0.276 200.0 231.1); Yol IH 18

W 4=158.123 0,181 408.1 36.48¢5 0.282 262.7 261 4], Yok 24
n(4=[58.123 0.200 425.1 37.96c5 0.274 235.0 272.7|; Yonll4
JCE=1700 134 (1196 511 8 45025 0273 258.0 322.4]; ol 15
wl5=[72.150 0.252 469.7 33.70¢5 0270 333.0 309.2]; Yenl’5
ot [6=[86.177 &3 507.6 30.25¢5 0.266 371.0 341.9]; Yorr( 20

wC7=[498.11 (L6109 692.1540 1.7c6 0,261 428.0 41892, %17+

Prop=|NZCOZ)ZSCHI4C2 16;C318C4nC 405, (5;nC6;n 7).

* oV ector de componenius

Compl = ste2muat(’ nitrogeno’, dioxido de carbone’,sulfore hidrogene','metane’/ctane', propand);
¢ omp2=steZmatfisobutans’,n-butand’ isopentan’, n-pentane’, n-hexano' 'n-heptano’);
[Nomtom1,Propl = TABLAS{Compt, PROPIED xty;

[Nt _'lnn‘.’..]’rl)pz]:.r.\l“ .:\S(Cmn]‘)z.'l’ﬁ( )l’“".D.txt'):

Nonl lom=seedmar(Nem(om1 NomCom2);

“u Parimetros de Intemeciom Binaria (Walas, “Table 1.13):

Kh=int_bm{Nomtom): S Subrutez para determinar los pardmetros de mteraceion enana

h=210,
fery = 1.k .
CALCLTOS PARY SEPARACION FLAST

1122355, Yal'a

=0, Yalta

131003535, olta

T1=853+273.15; Yabclvin

173=832+3275.15, Yok clvin

1380427315 Yohielvin

Z1T007 20196 001135 5996 0898 0454 172 02064 00826 01238 101837 14|, "a [frace mul}
Jenter ]l 200615, “akpmol /5

LR E

delp 1 3a,
dohi= 1L

e e A £ 8 AR & Wl P St SO AR i WP g Ty im 4 © L Lurin amkes e s M 0 MRS sam b s
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IV IVLENYLN LY LRibrhol 1rhoV 1201 ZLY Ssep_fsh(1M1 11,241 Prop Kb):
VIV Fene )
Li=lentml VL

p_ 1L Pdosdenzapra]= opam LX L2, 03 dedp, 12,03 delr Prop.Kb);

P2=2plansl:
=ik
delp= 540k

P_mx 2 densapibail=optim{.1 X1 P2P3 dedp 1213 ddr.Peop Kb);

Ya MJUSTE DS 1O GRADOS AP A UN POLINOMIO DE ORDEN N
[p,u}i]ﬂ’( WX ETU@ o1V -1) densapit (1:1).2); Yo{x.y,N)
AREISZPOLYV ALpp Pdos (1:656-1));

ppd=polyder(pp);

races=ROK YIS (ppud):

pens_aj{v.)=min(rices)

nempe{y,) =y

pmx_m= minfrices)

cnd

Fyarc{t)

phor(Pdes B (-1 densapi 1 10i-1,1))

tthe(grados AP

Fynee{2);

photfPdost (13- 1,0 densapi 1014i- 1,1 M dos 1 (1:6- 1), A JUSY
tede(POLINCGMIO AJUSTADRY)

figure(3);

plor{ticnyaps_aj)

milelcambao dv p_mx_a's

L FIN DE PROGRAMA

SIMULACION DINAMICA
FUNCIONES PRINCIPALES

FUNCION: wsis_sf.m

_S1LM
" Hlogue de sinutink pam la simulacion dindmica del proceso de sepacacion bifsiea con

" cileuio e propicdades ceemadiniimics basads ai ana Veuacidn de Faado,
"a Por R Lopeziena 12y M. Godoy A

" LABORVTORIO DE INVESTIOACTON APLICADA

a N CONTROL Y AUTOMATIZACION

T {¢) 1999 Instimro Mexscano del Petrdleo

e 8t e etamameese s eesemeeemmmemnnees o seasstmo—m fa . s smmmmm—menmam s omnm rmmamon e nn e £ o <o e
“aarimetios de smulacion

3

U= 13 o e fiacare wnnico

AS= 0, S hren el separadon

Texr=300: "o lemperatura externa on grados Kelvin

V=1 0768, wrer miernd ded separador donde ocuce: of lash on m™2
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ix “w Meara masima del sepandor en ]

' 1‘11 “ “ Brazibh ek 3, Capaculad exlorfica ded propano liyuido
CpIZ A By emnobe 1) Capaexdad calorfica ded n-butano Liguado
Upl= 58 e Braz el “F) Capacadad catorifica ded n-hesano liguado
[RUEEIE pl‘u Ul Pl = plR=0Cplr=0,Cp 0= 0,Cpl 1 1=1¢ 2o,
LS LI it ru/ih-male 419 Capacidad caloritica del propano oo vapor

1
i
s
(
(

pe2=20 s Rrafhamole *19) Capacidad catorifica del n-buzane en vapor

P s B el i'.n[nud.ld calonifica del n-hesano en vapor

P S G O T O 8= 0 vI=py ISR pel =00 prl 220,
b I G pl2 el CpkS, Cple:pl7; Cpl8, Cpl9:Cplo; Cplt L Cpli2],
= L 2 Cpy 3 ped, Cpv5, CpvGCpe 7, CpvE; CpvthCpyl DL pyld, Upe2f

[1=33315, *% ) eemperatura del flutde de almentacen

Mol =Peop( 1Y, 7w Masa molat

Tramp# 2, Yo l'iemypo de mucstseo para FEAG=2

LENIEEE o Numero midximo de peaodos de muesteeo

Vartol =1, °% Tolerncia de variacion de prapiedades par actuatiear valores
olfserik /% Coermicnto Ver manual, p 3-15

“ Diefiowwm de vamables de estade. x0=]X% ho; Lo Po; VKT dens; ihoVs 2y
Neslength(Prop(:.1)).
Zzu | Ny " senmpasiciones de enteada
[z uNe+ 1), ol it de alimentacion de entrada
1= Ne+2). " ok iasto de satida de liguido
Py ugNe+3): © elasto de salida de gas

*o I srados Comniuers

N EN "o N et de fraccunes

h=x Net i), % altura dentro del sepasador

Tmp=s(Ne+2). % emperatura denteo deb separador
siNe+3) % Presion en d intenor del separador [Pa]
‘st desenetos {V KirholrhoV Zv}

VaEaNoH) % fraccion en fase vapor

K1z Net+5:2*Ne+4), % Vector de selaciones de cquilibne

(P'Ne+3) % densidad de fase liquida [Kg/m™3]
(2*Ne+6), Y densidad de fase vapor [Kg/m™3)|

IEN{I N+ T % Factor de compresibilidad
Tilash="T'mp:

h=1-3

Y=ha'N;

R=831434 Yo [m3*Pa/{Kg-mol*K)

MW = Mmol'Y; % Masa molecular promedio ponderada fase vapor

valle dindmicas con ceuaciones de estado

AN_dt=(2-NY L BEA A dens/hy %\ evtor de derivadas de Tas fracciones Na
AW av_de= Mmol* (K *dN_dt);

Fmp_de=((Cpf T ECpl* Pmp)* FiAHCpl-Cpy)* Tmp v+ U AR (Texe-Tmp))/ A/ dens/Cpl/h; % Temp.

dh_alt=(1 FEFD /A dens; Yo Alwira denten del sepeaador
dP_de="Fop/ (Ls-h)* (I Temp* dh_de+ P (Ls-h) MUmp ™ 20 mp_dde-P*(1s-

1)/ MWav/ Tmp dMWav_drt ZvsR/MWav/ A+ (N F-EV)), % denvada de b presion

= {dN_dr: dh_dr, JTmp_dr; dP_dt]; % FLAG =T Retarna las denvadas del essado de/de

Apendice |

POTO-—

st ahs(lugy -= 2

" FIACG =2 Retorma ¢k estado disereto x{n+1)

" 1 cxna paste s hace la evabuacidn de las propicdades cermedindmicas basadas en [as couaciones de estado
“u Sorequn e V KisholshoV v

No= hengrhglrop( 1))
Z=u LNeY: " scomposiciones de entrada
“ o 1 stadis Compaos
N BN e Veetor de fracoiones
h= v S el deateo e separador
Trap aNe# 20 "o temperzien deatro del sepasador
1o Ne R T Peesion en ol mtenor del separador [17af
o | Enbos disesotos o Kaorhel rhad? 2]
Vo N4 %a fraccion cn fase vapor
AEOUNUFI N HY, 24 Veeton de relaciomes doe cguihiban

[ - - a e et b e P —

AS
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Programas

i D o e B e e = . .

dens=s{2'Ne+5) Y densidad de Fase liquida [Kg/a™3)
rhod 2Ne+Oh Yo densidad due Fase vapor [Kg/ma® 34
2 (I Ne+ Ty Ya Factor de compresibilidad
o Se et ded pante de muestreo?

Wabs(round{(r-olfsc) S Tsamp) (e i) STeamp) < 1e-8
"u Cileuls de propicdades:
IV VLNV XY Kishal L ehoV Zv)=scp_sh (X Ump, 72 Prop Kb);
svs= V5 Kol rhoVi 2] % BLAG=2 Retorna los estados diseretos

"w Retoena bus propiedades de estado sin realizar calculn alpuno
= |V KL dens; rthoVs Zv % FLAG 22 Retorna bos extados discretos

chsert abs(May) ==
ol efinioon de Salidas del sistema

Ne=lengsh{Teop(, 1)),

Z=ulh:Nc), Yecomponiciones de entrada

"o Dsradion Uontintios

N=x(I:Nc: % Vector de fracciones

h=x(Nct+1); % altura denteo Jdel sepansdor

Tp=x(Net2); % wmperatuea denteo dol separador
P=x{MNe+3) % Presitin en ol interior dd sepacador |Pa)

"o Listadas discretos (V,KishoL,thoV 7v)

VEx{Netd): % fraccion en fase vapor

1 A

Ki=x(Nc+5:2*Nc+4), %o Vector de relaciones de equilibrio

dens=x(2*Ne+5), % densidad de fase liguida [Kg/m*3]
thoV=x(2*Net6); % densidad de fase liguida [Kg/m™3)]
w=x(P*Ne+7): % Factor de compresibilidad
Y=Ri*X;

API=(141.5/ (dens/ 1000))-131.5;

if norm)==0

A=70;
end
Ff=u{Ne+ 1) Yelrasto de alimentacion de enerada
Fl=uNc+2), %Casto de satida de lignido
liv=u(Nc+3). %Casto de salida de gas
Cpf=stCpl Yol apacidad calorifica del fluide de amentacion
Cpl=/Cpl: Yol apacidad calorifien del torrente ligeido
Cpv=2btpy; Yol apacidad calorifica del vapor de

Tiash="Tmyy;
vI=|NELDP;

fitlap == 4
% Bterorma o siguiente punto de muesteens
% Nxamp almacena o) nimero de muesteas wrales hasta ¢l mamentes
Yo Isamp s ¢ intervalo de muestreo, offser siempre ex cero
% Nowese que s se emplea para afmacenar of dltimo estadeo en yue se acrualizg sep_tlsh

Nsump=(t-otfsc)/Tsampy;
sys=otfset+ {1+ AoorMNsamp+1e-130 (1 +Nsamp}))  Tsamp,
"a FLAG =S Rerorm ol sspuiente intervalo de muaestres para una actualizacion diserea

U lg==0
Ne=leaoth(Propf:, 1)
=, AT
T=35305 Yol Kelving
FAY A1 % Compaosiciones de enteada [fraccmal]

AG



Opilimizacion en Linea da una Bateria de Separacion de Hidrocarburos Apéndice |

ot e S s el a3

IR AN RaabolehoV 2] = sep_fsh( 1A Prop Kby,

“o 0 Dimension ded sisiema y condiceones iicmbes

NostzNe+ 3, % SUZES(T) ndmero de estados continuos N componentes +3 cuande mcluya presiin
Nesnbis=Ne+4, 2 SIZLES(2) nimens de astados discretos(V K, cholrhol ' Zy)

Nl =N+, %o STZESN(3) niimero de salidas

Nenr-Ne# 3, Yo SIZES(H numera de entradas

N, %5 KIAES(5) mimero de mices {currontly unsupporeed)
Ndtt=tr, o STAESR(G) diecet feedthrouph flag

s INestN estdis Nsal Nent N Nd g,

haes ], %o Altum dentro ded separador

10=353.15. o Temperatora it ol separador

Ta=]y

dens=ebal ., % Pensidad del liquido fkpf/m3|

D=1 1.
AU NS B T, Po, VKT dens, shoV. Zv]).

FIN DE PROGRAMA [

FUNCION: 1esis_p2.m

tunctinm [svs,x0)=2esis_p2(tx0, fag Prop, Kb, 20,10, 10,1 /)

"ol P2

"o Blimgue de simulink para la ctualizacidn

e e Ta presion ded segundo separador e un

a arpeplor de tres separadores

" dhersmmm—masa

15V LA PRESION COMO VARLABLE DISCRETA

“olfanimetres de simulacion
1

Tsmp=2, % Tiempo de mucstreo paea FLAG=2

I'smux =4, % Numero maximo de pedodes de muestreo

Nared=0 01, % Tulerancia de variagion de propicdades para actualizar valores
eltsct=0; *» {Cormmiento Ver manual, p 3-15

e

iWabs(flag) == 2
*alLAG=2 Rutoma o estado diseeeto x(n+1) kb presion como wtado discocto

iweed
=Lk
cambio=1;
s
nticio=1;
camluo=0;
ond

"u ¢ Se erata ded punto de maestreo?
A abx{raund((r-offset)/ Vsamp)-(r-offze)/ T'samp) < 1c-8

Ne=length{(Prop(1)).

I=1fu,

PPeo=10{1}.

1"1=u{Nc+2;.

Vi=u(No+i).

PICPOLL.

PI=Togn.

12="10E),

3= 1),

AoratlNG

2=

W Peer ~ =01 L BE~=10
mscias 1)
cambin=1;

vl

e A TR £ AT e L AR 1 12 4 et b A

AT



Apendice |

JCER W

wlibe vcie s 1 & camlun==
elp= 1505

delr= 1

I«

TN T TN TN TR SRl TGy Yo7 r o T e, M i,
AN AR NN
INEINBYH

I b P dos densapii] = opam(LLX VP03 0edp 1213 dele Prop Kb):
P2l A p_ansd.

delp=.3dus,

[Pomx 2 Pdos b densapilail = opin{L AN L1205 lelp, U2 T3 el Prop Kb);

AJUSTE DELOS GRADOS APTA UN POLINOMIO DE ORDEN N
|]\|y;'\'|‘—“l'( A REED o] -Lai- Ty densapi] {1 1),2); Yofx,y N}
pinl=pelvderppd:

rces=ROK YIS ppdy:

Pt k=i esices’

nicio= 1,
cambio=tik
vl
P=p_mx_ag
NSP_ms g
svx=|P;

vlse

=X
sys=|P.
ead
“

clseir abs(fng) = =3

4] Jefinicion «dv Salida dob sixtema
Il..
sys=|P)

vlseil lag == 4

“u Retorna o sipuiente punto de mucsteeo

Yo Nsamp almacena o nimero de muesteas totakes hasta o momento
» U'samp cs ol intervalo de muestreo, offset siempre €3 com
Nsamp=(r-ottse/ Tsamp;
sys=ottsert (1 4+ loorNsamp+ le-13* (1 +Namp)))* Tsamp;

"

clsest Aap==t1
Yol Tiemension Jel sistema v condiciones aniciales
Ne=length(Trap (1))
=002 i)
{2 "ajhalvin]

T

Z=70020, " mnpn-t:cnum:s de entrada Jfrace.mol]
Nest=ik
Nesnhs=1;

{1} nimern de cxtados continuos

(2) ndmero de estados discretas (Presion)

(3) namuro de salidas presion del segundo separador
(4) namero dv eotradas composicion de salida del Ter separadue, Bujo y 11
i8(5) ndmero de raices (Curl‘ullly unsupported)

{340) direct fectithrowgh flag

-\wif\ut NostdisNal Nene Neai N},

sU=[1):

vl

=k

el

e ceeomeas e eeneraee e FIN 1E PROGRAMA oo .

AN



Optumizacion en Linea de una Baleria da Separacion de Hidrocarburos

Dk e R A A kT T g i rbam AT AL et L e

FUNCIONES AUXILIARES

FUNCION: int_hin.m

tunowon [k se_init oimp,
“LIN BN
JRh] mt_tiagt ompy
Pavgnama prag determinar
" L oatrez de pardmetros
" v mreraceiin bmar
" Por Ricando Lopealena 1
" Laborarasm de hwvestgacion Apheada en Control y Aetomatizacsin
"ty Insneutes Mexicane ded Persddeo 11-Ag0-99

Yo Vieeaws 7 de suptiembre de 1999 §0:59 he
o ey 20 de seprembre de 1999 10:45 he
P Reterencn

“a Tabh 143 m

“n Walas. Stanley M-,

" Phase Lyuilibra in Chennical Engineering
Ty Burcerworth-Heinemaan, LS. AL, 1985
"y [Sqn. Rarz & Troozabadi 1978)

INceanett= anc(Uompl
Kh=rernsNeNe)
[Nt a pm.]’rnp_ Numl.ts|=’l'.«\B].:\S((:urnp,'l’ll()]’":.D,txt').
for 1= 1.N¢
CompR=Noaom{,);
fue = 1:N¢
CompA=NomCom(i,);
Wi ~=4

B et N ET AN S e s sk e a e viay

if empste(Comp\,'metane’) == % Si CompA="metano’

if  empuee{CompB,‘ctane)’) ==
Kb{ij)=0.0;

chsesf empser(ComphB, propane’) == 1
Kb{,)=0.0;

chsesf empatr(CompB,'n-butana’) ==
Kb{())=0.02;

chsoif enpstr(CompB,'a-pentano’) ==
Kb{ij)=0.02;

clserf empstr(CompB,'n-hexano’) ==
Kbi,j)=0.025;

clsaaf empatr(CompB,n-heptano’} ==
Kb =0.025;

useif empstr(CompB,n-octano ==
Kb ))=0035,

dse1f empste(CompB,'n-nonann’) ==
Kb{i,j)=0035,

elseif empstr(Comp¥,'n-deeano) ==
Kb{ij=0035;

clsetf empste(CompB,'n-dodecana’) ==
Kb{ij)=0054,

wlsaaf empste{CompBR, bencenes) == 1
Kb{i=0.06.

clseit empstr(CompH cidohexana’) == |1
Kb{r}=003.

('IS(’
Kbfi=00;

wind

B B R RS

A9
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——— Pt T — i .
clsail empsee{tCompBinctane) == Y 51 CompH="metany’
it cmpste{Ulompd,'ctane =< 1
Kh(ij}=0.0;

chseif conpstr{CompA 'propane’) ==

K=o,
clseif empste(CompA, n-bunno’) ==
Kb{,))=0.02:
elseit emptefCompe,n-pentann’) ==
Kh{j=0.02;
vhsuat conpste(UempA,in-hexane’) == 1
KbG,)=1.025:
clsil cmpste(CompAn-heptann’) ==
Kb{i.)=0.025;
clseit cpser{Compa,n-octang) ==
Kbij3=0.035;
elsuif conpare{CompA,n-nonano’) == |
Kbi(i.)=0.035
clscif empste{Compa,'n-decan ==
Kb{i,j)=0.035;
clzeif cmpate{CompA,'n-dodecane’} == 1
Kb{i)=0.054;
elxeif empatr{CompA,benceno’) == 1
Kb(,)=0.06;
chaetf conpte(Compa 'ciclolexano’) ==
Kb{i.)=0.03;
vlse
Kb(ij)=0.0;
sl
AL AR RN -‘#N]'I'll( )(;].:N( JrARREAERRIR LR TR NI
st cmprer(Compa,'nitrogena) ==
if Numlis) <= 36 % s decie, #i CompB o un hidrocarburo
Kb(,)=012;
chse
Kb@)=00;
e
it cmprt(CompB, nitrogeno’y == 1
if Numlis)) <= 36 % c= decir, si CompA cs un hidrocarburo
Kb()=0.12;
clse
Kb(i,)=00;
cnd
Mot REOXHDO DL CARBONG tr e r e ttretees
dlseaf empstr{CompA diexido de carbono®) == 1
i Numbis() <= 36 % es decir, si CompB es un hideoearburo
Kb(i,)=0.15;
vlse
Kb(ij)=0.0;
end
olseaf cmpsrr(CompH,'dioxido de carbono’) —= 1
FNwinbas(i) <= 36 % es deair, si CompA es un hidrocarburo
Kb{i,)=0.15;
clse:
Rb{=0.0,
end
Mttt i ki ll'.'_'l'A\N(’l.‘!l AR AL PR RN Y Y
st cupstr{Conyrd,erano’) = =
i NumbisG) <= 36 % es decir, si Comph vs un hideoearbuse
Kb{ij=0.01;

lse
Kh{n) =00
emd
clserf cmpste(CompBetano} == 1

Nl €= 36 % es dear, s Compad es un hideocarburn

Kb{ipy=0.01;

Al
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L A o B MDA ¢ i A e T Ao R 0 e AL o AL A AP 1 4 P o e B

('I.\‘l'
KbB{=0.0;
end
Tt !I'“( "]I \\()'|'l‘.l."'{$lil-ll'lll*
lserf empstr{Comp A propana’} == 1
of Nemlis() <7 3 Y os deor, s Compld osoun hidrocarbure

Kb(i)=001,

lse
Kb{))=ta,
cind
clseif empste(Comph 'propana’) =< |

o Numlas0) <= 36 % o deois, 21 Comp. os un hdrocarbuero
Kb{i)=0.01,

clse
Kb{p=00,
ond
gt T P REDST RRERERA  ab Y
lse
Kb{p=0,
end
else
Kb{i.)=0
e
vnd
emd
LW FIN DE PROGRAMA

FUNCION: EOS_PR.m

fumcnon [fugl.fupV.Zv Z1L VLV = FOS_PR(E,T,Z.X.Y Ki,Kb.V Prop)
% BOS_PRw Empleinde la ecuacion de estado Peng-Robinson

"o determina ol valor de bos vectores de fugacidad de

Ya laguander ¥ vapear.

Y% Por: Ricardo Lopezlena Estrada

% LABORNTORIO DI INVESTIGACION APLICADA
Y LN CONTROL Y AUTOMATIZACION

o4 {¢} tnsoeuto Mexicano ded Petrdleo 1999

fyaee
%% Asiriaciones 2 partic de la matez de propiedades:
Mmol=Prop( 1Y, % Masa malar
Welrop(2) . % [factor acéntrico
Te=1"rapl3) % Temperatun critica
Ie=1"ro( ) % Presion crtica |Pa)
Ze=Peopl.5) % Compresibilidad eritica.
"oV o= Prap(.6)'; % Volumen Critico.
Ne=length(4). % "Famaio det vecror de compasiciones 7,
Tr="1" /1, % "I'erperanara reducida
=P f e %% Presion reducida

Fios=ones(I NG, e Voctor de unos Unos=(1 1..1]

»CALCULO DE LOS PARAMIEETROS DE 1.4 ECUAGCION D3 ESTADO PR
B2 I T dindeaert ol (Vo™ 4 2ot Vot wrba ™

“almctros de e Robioson

R=8314.34, %% 3 Pa/ (Kgeemol* K|

JoS AT 4572355289 (R 1) "2 e,

L= 0776073 R Ve /P

Alfar= (U nos+ 01 374644 1 542260W0. 26992 W7 2) *(Unox (Ne {1250 ° 2
Vo= P ao salfanf (R° 172,

Ho=bo' IR/

i Ne - |

* o alyulbs e los parimetros binznos de meecladao

Atl
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[HEIS TN

Ly i,

Hol o NCHa
LA Y

AR l'tlﬁl:\",.\?
S - LN
e = 1 Ne
) = 0 -K B rger o) altaoliy andg) *al )

vid

ad (R1)°2,
HL=BI IR,
AVEPaa/ RN
BY=we YRAT

clseif Ne==

"o 0 ol caso de qur se2 un solo componente, solamente se emplea una
" vemicnin veibica:

" =R/ (V-bodaoalfao/ (Vo 24 2" bo* Vot w*ba 2);

" Pardaectros de Peng-Robinson:

R=8314.3% % [m3*Pa/(Kg-mol* K)|
Az {0437 2355280 (e} 2)/ Pe;
b=007779607 391t 1/ 1%¢;
alfa= hH0.37463+ 1,54 226 W-0.26992 W 2 (1-( '~ (0.5 2;
A=Pacalfa/ (12
B=lv /1T
o Fenncion cabica:
pofin=fl (Be1) (A-3*B2-20B) -(A*B-B~2.83));
Raiz=rewus(potin;

" La vuiz il purpuena o ¢ factor de comp, liyuido:
Z1=0main(l):
T )2t vz miis prande o3 ¢ factor de comp. vapor:
'~ =0miz(3)
" CALCULO BE FUGACIDADES PARCIALES DEL LIQUIDO Y DEL GAS FLi BVi

Lolhil =71 - E-log(£1.-B)+.\/B/ 2828427 1247461 9*bog{(ZA1.+ 24142 B)/ (7] -0.4 L42* R));
LoPhiVsye- Ll (Av-By+ A /B/ 2 8284271247461 9 log((Zv+2.4142* BY/ (Zv-0.41424 B));
Y Pear fin. las Fugracidades: phi=Fag/ (xi* 1
fug) =N exp{l.nPhil ),
fugV =Y exp(lnPhiV);
i fupel L bupe\ s
Verr=10-Unos:
Voveor= eV et Verr),
K=Y N i
cisy
Tprinety Db haber algin ereod!?);
I‘”LI
“obcracrmes cubireas
pobal= 181 (37 B102-27BE) -(ALBL-BIN2-BLA 3
pobinV = 1BV (A3 BV 2248V AV BV.BVA2.RVALY,
SWSULUCTON D1 LA ECUMCION DE ESTADO PARA OBTENER 71 & v
TS8O UCION L ECEACION CUBICAZE, & Ziv)

Wiz 2 conts{poll L

by = soenfRg “aordena forma ascendente
1z mas peguena es el faceor de compy, Tiyuidi:
wlenpthiibay, -t
FA B [ FTPN
vl

Ol zonr(Ranzd, ™ ordena forma ascendenie
i itap{Ori{1)) ~= 0

A2
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FprTosn ey e e o T

FARSINVIE N
uls
ARSIV Y
ond
vid
T g v e el veetor facr comp by AL
Rz voonsipolmyy:
“ola v nuy geande o ol Lctor de vompe vapor
it hoagthfRur, =1
AR NP
s
Orears =xorr(lars: ®s ocdena forma ascendente
i {Onns (30 ~=
FARITTI )M
vhs
FARLRIRIFI6)S
vl
vind
u e va s e ol vegtor fact comp vapur. Ay
S CALCULO DI FLGACIIADES PARCLALES DEL LIQUIDO 1L
patelh= (B B2 wal il b (704 24142 BLY/ (Z1.-0.4142° BLY),
Lonithal.= Bo* (£8.-1)/BLAup(ZL-BLY + AL/BIL/2.82842712474619 parl’)

Y CALCURD DI FUGACIDADYES PARCLALES DEL GAS V)

PPV =B/ BY 2 aavt vy log{(Av+ 241427 BV) / (Zv-04142*BV));
1aPhaV' =B (A= 1)/ BV dop(Zv-BVY+ AV /B /2.82842712474659 parlY;
"alas fgmodades: pha= fog/ (e P)

fugl =1 X esp(Lallil ).

Tugh' =1 Y 2 exp(LnlhiV):

ot JSleulo de vollimenes

VAL R,

AR AR (N il iR

return

o FIN D1 PROGRAMA

CLLCULOY FLASTHE
FUNCION: scp_flsh.m

funcnon [V VLV v XY Kurhol.choV /v 21 =sep_flsh{P 1,7, Prop, Kb, Kio)
"o sepflshom

Y PROGRAMN P CALGCULO FLASH BASADGO

o BN 1A ECUACTON DE ESTADO PENG-ROBINSON

oW AIUEPTCOMPONENTE ¥ MEDLANTE EEL MIZTODO DE BUSQUEDA
o 1215 MELTR AN MODIFICADRO GON NORMALIZACION

a0 8i s renen valores unciales (cercanos) propuestos de tas

~a relaciones de eyuilibrio Kio, s¢ puede inicializar

“u o progranu con éstas para aceleear las iteraciones,

W P Wacarde Laperlena Hegrada

“a LARCHUVTORIO DL INVESTIGACION APLICADA
o ENCONTROD Y AUCTOM ATIZACION

¢} bnsnrutes Mexwan del Peardleo 1999

TLUCPSNTHOCTONSES INICTALES

e 6, s Poleranaa deb error METTRATL
wmbeat © -8, *a U'mbral de covolvente

N hengrh{Propg 10

T Algzunas asgaciones apainr de kb matrie de propredades:
Muned= Peapt L' 7 Masa enolar

h A, s e A I A Ll 1§ Aot N W % R A B S SG T e

Apéndice |

Al
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Apandice |

W Papl3 "o Facron acéntrico
Tesopd 3y w Temperatura critica por cemp actual
Ve =Prop(:.Y, " Presiin critica [Pa}

_ Ze=lhvop( 5y e Compresibilidad eritica.
Ve s Propl6)- " Volumen Critice. -
Neshength(4): Lo Tamadies dol vector de eomposiciones 7,
Unos=ones{INe): "o Vector de wnos: Unos={l 1)
=1 e *o Temperatun recducida
PP P " Presion reducida
oargin < b P Smee se Jan valores iniciales de Ki

"o CORRELACION P WILSON (estimacion de Ki}
Ri=expf3.37! (Uaos+ W {Unes-1'c/19)./ Pr; “of |} Ncfy
vlxe
Kl:Kiu;
cind
Ferser=1,
GmAnr=1nos:
ALEA=3 s,
V=050 % Supuosicion inicial métode de Newron
HaliVALUACION DI REGION:
GuvVis(Ki-Unesp7'
GV 1= Unog-1. /K3
repeticien=0:

while{repeticion < 2)

if GmV0 > umbral & GmV't < -umbral

Y Region de ddew Fases

Yo s duecir, 3§ Ki*2™>1 & Z#¢1./Kiy>1

Yo Método de Newton sobre Gama(V)=suma(yi-xi)=0
GamaV =72 (Ki-Uno)./ Unos+VA(Ki-Unos))* Unos';
while(abr(GamaV) > tolerancia)

% Caleulo de la derivada
derGama={2.5((Ki-Unos). / (Unos+V* (Ki-Unos)). ~ 2) Unos’;
% SOLUCION POR NEWTON

VEV-Gamal fdeeGama;
GamaV =022 (Ki-Unos). / (Unos+V* (Ki-Unos)))* Unes';

cad
u [asta cste 10 S0 Tiene ) ac Y
Ya ITasta cste momuento se tiene un valor determinado para V
" Cileulo de xi v vi de lax ceuacioncs sig: ’

Nz Unos+ VA (Ke-Unos)y;
V=Kt X;

clseif GmV0 <= -pmbeal

Ya Si GmVO <= 0 ex liguido on ua fase

Yo Punto de burbuja:GmVO == 0, es decir, si Ka
V=0,

ol GimV' ] > =umbnd
" 8 GmVY >2 0 ex vapor en unn fase

Y Punto de rocio: GmVE =3 0, es decir, s 20 (1L /Ky =1
V=l
N=/ Ky,

Y=
viud
steragnn =0k
N=X/ (N aos):
V=30 U o
Ra=Y. /XN,
whileflenor > mlermaos & itencion < 15}
[P gV e 210 V| = 14 IS_PRUZN N KRB Prop).
19= FupN gl
NVerr=Fi-Unns,

E v e -

Ald




Optymizacion en Linea de una Bateria de Separacién de Hidrocarburos

Vernarz=syre(N eret Verr'),
Ist=topl-fugh:
S Herror=sqrtf ST PADT,
Feenica do acclermaiim de Mohra{11):
Gm=log(19,
dirmGimaAm-Gm,
pif=difedif’y
WA= ALE L Gt sdaf/ padi,
K= Ke texp{-ALFA *Cim);
vmAnt=Gm;
N= Enos+V (Ki-Unos));
VRN
N=NSN Unew
Vv Y Unos?.
Ki=v./X;
pencam Zteracen
('"d
repeion= rupcncil m+l.
ond
R=§31434, Yo fm3* Pa/ (Kg-mol* K))
Jfugd bV 2 ALV LAY SEOS_PRE,TZ XY KL KbV Prop),
MWal=Mmol N %% Masa molecular aparente fase liquida
MWav=MMmol'Y*: *a Masa molecular apasente fase vapor
ol =P MWl /ZL/RST % lic de pgases reales
rhovV= 1V MW/ SR/ % P due gases reales
e gregmar veonn de densidades
v_dens=|0.8076 0.82357 0.85492 0.29955 0.356 0.5072 0.562563 0.583772 0.624033 6.63038 0.66333 0.814];
e dezsum{madl * X))/ v_dens);
vhol = {AWal.fden_due)* 1000;%cn Kg/m3
T e FIN DE PROGRAMA
BUSOUEDA DE PRESION OPTIMA DEL SEGUNDO SEPARADOR
FUNCION: optim.m
function [p_mx, Pdos, deasapi, ii|=optim(L1 X123 delp, T2, 103, deln Prop Kby,
“eoptun.m
“afuncin pars hacer la bisqueda de la presidn 2 optima con o eriteno de
Tmixin eeenperaciion de hwdrocarburos {grados API méximos)
*aPara wna bateria de separacion de 3 ctapas
u=ik
V=g,
while{"2>°3)
72=X1
Fenm2=1.1,
V2ANT2N2 2 KiZshol 2choV 2 /402 212 =sep_sh(1"2, 1242 Peop Kb)
AR el EUITEERA
1= e V'Y
£33N
Femead=1.2,
VIV vININ I K3 rhol dahoV 3 Av3 L)) =.<L-|1_ﬂsh(]’3.'l3.7.3.!‘|'|||1.Kb);
A3 V3t Fenmead:
13 bemrad V3
Vo
VI-V2

Agpéndice |
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Programas

thul 3=rhal 2,
rhoV I=rhoV 2,
P2=ry

el

densrela=rhusl .3/ TN,
ARI={14.5 ¢ dengreln)-131.5;
Puesiu+ =12,

densapi(it 137 APLL
12=12-dulp:

el

ap_mix=aras [Foasapi( 1ii-1));
resu=[densapi(1ii- 1) Pdos(1ii-1));
for = 1:kength{resy)
reng=resuy,1):

1 reag==api_mx
Porms=resinfy )

vl

e

R FIN DE PROGRAMA

FROPUEDADES DE LA FRACCION PESADA
PROGRAMA: propC7.m

“ ol rogmma para cileutar Tas
“ol’ropicdades de I fraccion pesada
"o Propicdades de b fraceson pesada:

MW _C7=198.116129: Yleso molecular para Litoral Tabasco (PV.m)
TuMW_U7=243.82577, Yel’eso molecular para simubacian de validacién (valid)

n_m=(AMW_C7-2)/ 140 Y Nimero de dtomos de carbono
Y=-0.0137726826' a_m + G.6801481651;

w=2.95597 009597 n_m™(2/3);

Te=1.87(961-1r ).

Pe= (10 G+ T

Th=0NHIIT I 24 205

W= 3/ g 10Pe/ 147 (Ve / 1)1

b nversion de enidades inglesas 2 wnidades SE
Te=S5/0(Te-439.67-32+273.15
Th=5/9 14596731+ 27315

=P/ 15004
L --FIN BE PROGRAMA

DFCLARAUION  DIS MAITTIZ D1 PROPIEDADES Y VALORES ENICIALES DE

STATUT ACION EN TIENPOY READ,

PROGRAMA: wsis_ nrm
" ICRIS_fyemy
Tevon ke de Toral Fabaseo poneraduos por PAVUR21,

Poleso mtecalas e fraceiin pesada C7+=198.116129

VARIABLES

PATLY BA

L r——— A -
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COptimizacion en Linea de una Bateria da Separacion de Hidrocarburos

A ketandad du e feacewons pusada C7+ =080/ om

Mol W CER] PefiPa)) () (V) (In[K])
N2- 280 038 126 2 303 0.289 89 2 77 3.
OIS [4 R0 224 WE2 73835 02749400
12534082 u9d 3735 89.63¢5 0284985 212 8,
CAHE6043 0012 190 6 45.99¢5 0.286 98.6 1114
P26 POOTRI00 WA 3 487205 0279 1455184 6]
U8 14097 00132 300 8 $2.48¢5 0.276 200.0 231 1)
JCAS (35 133 0181 J0R 1 36 48¢5 0.282 2627 261 4],
wOAS{38 1230 20K 423 | 37 96¢5 0174 255.0 2727,

A= 3L 0 196 311.8 45 02¢5 0.273 258.0 322.4);
w372 1500 252 260 T 337005 0.270 533 6 309 2],
ol G- [86.177 030 307 6 30.25¢5 0.266 371.0 341 9.
o 7o 198 1 061 () 21540 1.7¢6 0.261 428.0 522.08]:

"aN2
002
125
Yal 114
il 200
"ot 3118
il 4
“ent 4
"l 5
ol 15
o6
Yl [T+

Prap= [N2ZCOL2RCTIC2H6,CINBHCHaU4CEnCSnConCT],

“aSon 12 componentes

7= | 072 00096 0.01135 5996 .0898 0454 0072 0206 00826 (1238 01857 .16

*aVector de componenees

Compl = s 2matCnitropena’ dioxido de carbone','sulfuro hidrogean” metane’ ctano’ propane),

Comp2=aeZmat(isoburano’n-butane )'.‘is(»pcnmnn'.'n-pcnr-.mn"'n-hcxnm)"'u-hcpmnn');

[Somtoml Prop|= EABLAS{Comp], PROPIED.x¢}:
Neanf .om2,Prop2| = T ABLASComp2, PROPIED.tx¢;

Nomtom=str2matNomom i Nom(lom2),
*w Parimuetros de Inteeccion Binasa (Walas, Table 1.13)

Kh=me bin{NomCom)

Nezlengrth(Propl. )}

Z0E=10.00720 0.01960 0.01135 0.59960 0.08980 0.04540 0.00720 0.02060 0.00826 0.01238 0.01857 0.16000];
£02=[0.00062 0.00770 0.00546 0.09080 0.04579 0.03825 0.01064 (4.03591 0.52420 0.03288 0.05598 0.64369];
Z03={0.00005 100248 0.00300 0.01587 0.01681 0.02805 0.00347 ¢.03004 0.02593 0.03406 0.06261 0.TNnTi;

PO1=35¢5:
PU2=BLS,
10321 0136305
PO={PO1 P2 P03
ZO= 401, 702, £03:
FU=1358.15 356.15 35315 %Kdvin
VA= LG5,

FalPeestones smciales

FIN DE PROGRAMA

Yafracciones intcnales

Apéndice |
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Optimizacion en Linea de una Sateria de Separacion de Hidrocarburos

e s e

APENDICE II

DESCRIPCION DEL DIAGRAMA DE BLOQUES USADO EN
EL AMBIENTE GRAFICO

la figura 6.6 representa una bateria de separacién de hidrocarburos compuesta por tres
separadores.

Se alimentan fa composicion y el flujo de la corrente de entrada por medio del blogue
representado en la figura A2.1,

LIS

4

R Fluo entiada y composiciones

Fhujo sntrada
¥ cOMpoticiones

Flujo glnlrada

0896 0454 .0072 .0
composiciones n
QOutport

Mux

LA | ' *).z

Figura A2.1. Bloque de alimentacitn de flujo y composiciones

Los puntos de operacion (sef points) de cada separador para la presién y el nivel se alimentan
mediante los bloques de Step Fen representado en la figura A2.2,

A9
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Dascripcion del Diagrama de Bloques

Apéndice Il

SN e, g e

Step Input Oleckhpe: e Fon x|
#“T';,gk;‘lu.ﬂ;“.ll ‘ha Cancat I
Initiad velue W Finad Velue,

Help I
Spdws '
whint value!

[ ]

Flaal vatuc:

P |

Figura A2.2. Bloque de Step Function y Cuadro de Didlogo

En ¢! cuadro de dislogo se insertan el valor inicial (Initia/ 17ake) de la variable, es decir el st
point deseado. Este cuadro es 1itil cuando se simulan variaciones, es decir, en e tiempo de paso
{(S#p #ime) se especifica el tiempo en el cual se producicd un cambio del valor inicial al valor

finad (Final 17alve) previamente especificado.

Los valores de las constantes que las S-Faunctions requieren en cierto mormento se¢ habilitan
dentro del programa mediante el bloque que se presenta en a figura A2.3.

Car
i

Mak
Propiadades y Kb

Figura A2.3 bloque para habilitss valores de variables dentro del programa

Mediante este bloque se pueden usar los valores de variables que se especifican en un archivo
m. El archivo tesis_pr.m contiene los valores que se habilitan con el bloque anterior. Estos
son: la matriz de propiedades termodindmicas de cada uno de los componentes, la matriz de
los parimetros de interaccion binaria, y la inicializacion de variables como temperatura,
presiones y composiciones del flujo de entrada para cada separador.

Fste programa conticne principalmente dos S-Functions. Una de ellas es la que se usa para el
caleulo flash” de cada separador y esti especificada como tesis_sf.m y para cada separador
cambian los parimetros que se le asignan en el cuadro de didlogo que se presenta en la figura
AZ4,
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BRI o - L

Apéndice it

5 Funchon

———

Block name: scparadorl oK —J
Block ype:  S-Funcilon

] R Cancel I
coparaberl Subsystem!
sys-tun[Lxu,Bag.paraml,. |
Help |

Subsystem function name!

s |

Function parameltcrs:

[Pup. Kb.Z03,P01 I

At _sf

Figura A2.4. Figura y Cuadro de Diidlogo de la S-Function tesis_sf

Los parimetros para ¢l separador uno son Prop, Kb, Z01, PO y para los separadores dos y
wres sOlo cambian en Z02, P02 y Z03, PO3. Estos parametros son nombres de variables
definidos ¢n tesis_pr.m y corresponden 2 las propiedades y parimetros de interaccion binaria
para los componentes de la mezcla de alimentacién y valores iniciales de composicion y
presion para los separadores respectivamente.

La otra S-Faction usada es para calcular 1a presion optima del segundo separador y se identifica
con ¢l nombre de tesis_p2.m.
CONTROLADOR

En la figurn A3.5. se presenta la imagen del controlador para la presién del primer separador.

rél:d amc: yol de pnsi&nﬁr - oK l
: Pal-d: type:  PID Contraller (Mask)
- . . # ; - Cancel
| Emler exgresaians tor prop: ! I
-} immcgrat,
in_1 PI Coatral Salurationd ouwt_1 || and derbvative terms. elp
e presn »l| PaliseDs
"1 Properionsk
1] 5 LA
B oo B
. Integral
i'n.nunuze: ’ i
Derivathve:
o
B 1




Apendice 1)
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Dascripcién del Diagrama de Blogues

Iin la figura se introduce ¢l punto de operacién o sef point con el bloque Presién Referencia_l,
———cntraa.un sumador que resea ai ref point el valor que sale del proceso y produce la sefial de error
para después entrar al subsistema llamade Control P1 para presion_i, este subsistema st
representado en el primer cuadro después de la flecha vertical. Se tiene el blogue con nombre
PID, este bloque despliega el cuadro de didlogo que aparece a la derecha donde se especifican
los valores de las constantes, en este caso el valor de In constante derivativa es cero, En la
Tabla 6.1 se presentan los valores de las constantes de cada uno de los controladores PI

utilizados en el sistema,

l.a simulacién requiere de ciertos parimetros para que se lleve a cabo, tales como el método de
integracion, ¢f iempo de simulacion, los tamafios del paso de integracién (minimo y méximo) ¥
la tolerancia.

Los parimetros usados para la simulacién se muestran en la figura A3.6,

Olllmtﬁcl.l é Linsim

Stant Time: 0.0

Stop Time: {1000

| Min Step Size: [0.081

i Max Step Shze: I‘-" I |

Tolerance: [12-3 ] : !

He!urr{r\‘lrlahleﬁ [ —[ ; o 1

Figura A3.6. Pardmetros para la simulacién

el
13 b
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Apéndice Il

APENDICE 1l

SIMULACIONES

Los resultados de la simulacién se encuentran resumidos en 12 grificas presentadas en una sola
figura, la primera hilera corresponde a las grificas para el primer separador y asi sucesivamente.
La primera columna representa la presion correspondiente y la grifica tiene el delo
tesis/pres_1 (algunas veces ilegible), I siguiente columna representa el flujo de salida de vapor
{resis/FV_1), la rercera el flujo de salida de liquido (tesis/FL_1) y la dltima 2 los grados API de
salida de cada separador (tesis/API_1). Los ndimeros representan las ctapas a las que
corresponde la grifica.
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Simuiation

Apaidice ___
N : ST e e e e E e e e e e — e LB % i

T AL g WA NN L O IR Lo APE 3L =3zl

400 600 i 600 8 ! 400 800 ||,1|.wo.o. 600 800

o] BGF Y iw.mwma”&&wa&ﬁunuhumﬂuuhmmﬁ (BB ® 27

| Figura A3.2. Resultados de la simulacién para cambio de presion en ¢l primer
_ separador de P1=36¢5 Pa a 38¢5 Pa
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