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I. INTRODUCCION
I.1 INTRODUCCION
I.1.1 Planteamiento general

La generacion de energia eléctrica en México ha formado parte del desarrollo social y econémico
en los Ultimos afios, el requerimiento energético ha sido una de las herramientas para el
crecimiento continuo en el sector industrial.

Uno de los tipos de generacion de energia eléctrica que ha estado en constante crecimiento en los
Ultimos afios es del tipo “ciclo combinado”, mas conocido como “Centrales de Ciclo Combinado”
(CCC). Esta tecnologia ha sido utilizada en la creaciéon de plantas a lo largo y ancho del pais,
Kehlhofer et al. (1999) describen que este tipo de centrales pueden generar desde 100 hasta
1600 MW.

Se puede definir una CCC como un sistema energético altamente eficiente, de bajo costo de
inversibn en comparacion con los restantes sistemas energéticos de generacion de electricidad
(geotérmicas, hidroeléctricas, etc.) de un corto plazo de ejecucion, con una gran flexibilidad de
operacion, con un bajo impacto ambiental, que puede instalarse proximo a los centros de consumo,
y sin que sea necesario instalar nuevas lineas de alta tension, y usando un combustible, de facil
transporte y manejo como es el gas natural. Las CCC permiten una amplia variedad de
configuraciones para adaptarse a las necesidades de cada mercado: subidas y bajadas rapidas de
carga, cortos tiempos de arranque partiendo de maquina parada, etc.

Si a las caracteristicas generales de las CCC afiadimos que parte de combustibles econémicos y
facilmente disponibles, tendremos la explicacion del entusiasmo por este tipo de instalaciones.
Kehlhofer et al. (1999) desarrollaron el siguiente estudio comparativo:
EFICIENCIA:  49% - 58% CCC
37% - 44% Carbodn
INVERSION: 450 €/KW CCC
800 — 900 €/KW Carbon
1500 €/KW Nuclear
PLAZO DE EJECUCION: 2 Afios CCC
3,5 Afios Carbén
5 Afios Nuclear

Figura 1.1 Central de ciclo combinado
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Las nuevas inversiones en CCC se caracterizan por adjudicarse bajo la modalidad de contratos
tipo “llave en mano”. Esto trae como consecuencia la contratacion de la mayor parte de los equipos
en el extranjero, con una baja participacion de la industria mexicana de bienes de equipos, si lo
comparamos con el ciclo de inversién en Centrales de Carbdn, en las que la contrataciéon por
paquete y una ingenieria de integracion, daba mas oportunidades de participar a los
suministradores nacionales.

Esta forma de inversion, impuesta por las exigencias de las entidades financieras de un
responsable Unico para la financiacion de los proyectos, se esta extendiendo incluso a los
proyectos que no son financiados, con una repercusion negativa en la industria, en las ingenierias
y en la calidad final.

Se han resaltado las ventajas que tienen las CCC, y el porqué del entusiasmo por este tipo de
instalaciones. El andlisis de Kehlhofer et al. (1999) muestra como el precio del combustible (gas
natural), que como componente principal del costo del kWh, fue uno de los principales factores
motivadores de las inversiones en CCC.

Por otra parte, no todo son virtudes en las CCC, también tienen sus puntos débiles, como es el mal
comportamiento de la eficiencia a cargas parciales, lo que unido al elevado costo del combustible y
al menor valor del kWh en horas donde no se tiene una gran demanda, esto obliga a replantear su
operativa y tal vez la conveniencia de diversificar la generacion de energia eléctrica, recurriendo al
carbén, en centrales supercriticas dotadas de los sistemas mas avanzados de depuracion de los
gases.

La estructura de costos de generacion nos indica que el factor decisivo de las inversiones de cara
al futuro va a ser el costo del combustible y junto a las consideraciones del medio ambiente
relacionadas con las bajas emisiones de CO,, NOy; van a determinar en el futuro la continuidad 6
no de las inversiones masivas en CCC.

Kehlhofer et al. (1999) desarrollaron el siguiente estudio que muestra la estructura del costo del
kWh.

CICLO COMBINADO (400 Mw.) CICLO CARBON (700 Mw.)
Combustible 71% Combustible 55%

Inversion 18% Inversién 37%

Personal 1% Personal 4%

Este tipo de plantas, debido a su alta eficiencia que pueden alcanzar a cargas normales de
alimentacion, sugiere una importante atencién en el control en su operacion. La ejecucién de una
estrategia de control sencilla pero eficiente, es el estudio de mayor importancia en el disefio de
este tipo de plantas de generacion de energia eléctrica.

I.2 CENTRALES DE CICLO COMBINADO (CCC)
1.2.1 Introduccidn

Las CCC son plantas industriales que se disefian con el objetivo de generar electricidad. Este
proceso consiste en la aplicacion de dos ciclos termodinamicos acoplados, de ahi su nombre de
ciclo combinado. La importancia de este proceso radica en su alta eficiencia que llega a amortizar
en gran medida el costo de inversion. Esta tecnologia ha sido muy popular en los dltimos afios en
todo el mundo, debido a sus caracteristicas que la ubican como la mas eficiente y respetuosa del
medio ambiente. En los Ultimos afios se ha trabajado en conocer a profundidad desde su parte
conceptual, hasta el ultimo detalle, ya que para los propietarios de esta tecnologia es una prioridad
desarrollarla al méximo. En los apartados siguientes se describira las partes del proceso que nos
ayuden a entender y delimitar este trabajo para que pueda ser comprendido el objetivo primordial
del mismo.
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I.2.2 Descripcion del proceso

Las centrales de ciclo combinado estan integradas por dos tipos diferentes de unidades
generadoras: gas y vapor. Una vez terminado el ciclo de generacion de la energia eléctrica en las
unidades gas, los gases desechados con una alta temperatura, se utilizan para calentar agua
llevandola a la fase de vapor, el cuél se aprovecha para generar energia eléctrica adicional.

La combinacion de estos dos tipos de generacion, permiten el maximo aprovechamiento de los
combustibles utilizados, dando la mejor eficiencia térmica de todos los tipos de generacion
termoeléctrica.

Combustible
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Figura 1.2 Esquema de una central de ciclo combinado

El paquete o arreglo general de una planta de ciclo combinado se puede esquematizar de acuerdo
con diversas posibilidades. El nUmero de unidades de gas por unidad de vapor varia desde uno a
uno hasta cuatro a uno. En cuanto al criterio de disefio de la fase de vapor existen tres variantes:
Sin quemado adicional de combustible; con quemado adicional de combustible para control de la
temperatura; con quemado adicional de combustible para aumentar la temperatura y presion del
vapor.

Una ventaja de este tipo de plantas es la posibilidad de construirlas en dos etapas. La primera, la
de gas, puede ser terminada en un plazo breve e inmediatamente iniciar su operacion;
posteriormente, se puede terminar la construccion de la unidad de vapor, y completarse asi el ciclo
combinado.

1.2.3 Principios termodinadmicos de las centrales de ciclo combinado

Las CCC funcionan con dos ciclos termodinamicos, uno es el ciclo de Brayton, y el otro es el ciclo
de Rankine. La combinacion de ambos da por resultado una generacion de energia eléctrica. Las
CCC funcionan: primeramente usando el ciclo Brayton, que es un ciclo de combustion-compresion,
el cual, al comprimir los gases de la combustion proporcione gases a alta temperatura; la turbina de
gas genera casi la mitad de la energia eléctrica que la central produce. Los gases de salida de la
turbina pasan por un equipo tipo caldera, llamado HRSG (Heat Recovery Steam Generator), por
sus siglas en inglés; este equipo tiene la funcién de generar vapor y funcionar como un conjunto de
intercambiadores de calor; a este equipo se le alimenta agua, que se convertird en vapor, que
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posteriormente se alimentara a una turbina de vapor para generar la otra mitad de la energia
eléctrica que produce la central. En esta segunda parte es en donde aparece el ciclo Rankine, ya
que después de generar el vapor y hacerlo pasar por la turbina, este se condensa para ingresarlo
nuevamente al HRSG y asi cerrar el ciclo combinado. Es claro que las CCC obtienen lo mejor de
ambos ciclos generando una interaccion entre el uso de gas y vapor. El mayor beneficio no es solo
la obtencion de energia eléctrica, ya que la eficiencia del proceso es alta en un tiempo corto de
operacion.

Figura 1.3 Diagrama esquematico de una central de ciclo combinado
1.2.3.1 Ciclo de Brayton

El ciclo de Brayton es el fundamento de las turbinas de gas. A pesar de que se generaliza como
ciclo termodinamico, en realidad el fluido de trabajo no cumple un ciclo completo en las turbinas de
gas ya que este finaliza en un estado diferente al que tenia cuando inicié los procesos. Algunos
autores clasifican los procesos de una turbina a gas como de ciclo abierto. Las turbinas de gas de
ciclo abierto simple utilizan una camara de combustién interna para suministrar calor al fluido de
trabajo. El ciclo se puede describir que empieza con la admision de aire libre en condiciones
ambientales que es conducido al compresor donde la temperatura y presién son elevadas. La alta
temperatura del aire procede dentro de la camara de combustion donde el gas (o combustible)
arde a presion constante. Los gases resultantes a alta temperatura luego entran a la turbina donde
se expanden hasta la presion atmosférica, los gases de salida de la turbina son expulsados hacia
la atmésfera, causando que el ciclo sea clasificado como un ciclo abierto. La potencia generada
por la turbina en el caso de las CCC, es utilizada para generar energia eléctrica.

La figura 1.4 presenta el ciclo de Brayton que esta compuesto por cuatro pasos principales:

1-2. Compresién isentrépica en un compresor.

2-3. Adicion de calor al fluido de trabajo a presién constante en un intercambiador de calor o una
camara de combustion.

3-4. Expansion isentropica en una turbina.

4-5. Remocion de calor del fluido de trabajo a presion constante en un intercambiador de calor o en
la atmdsfera.
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Temperatura (T)

T .
Entropia (s)

Figura 1.4 Diagrama termodinamico de las etapas del ciclo Brayton

Figura 1.5 Diagrama esquematico del ciclo de gas de Brayton
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Figura 1.6 Diagrama termodinamico de las entradas y salidas de energia del ciclo de Brayton
1.2.3.2 Ciclo de Ranking

El ciclo de Rankine es utilizado en la generacion de vapor, el fluido de trabajo es el agua, que por
la naturaleza del ciclo, siempre es reutilizada. Considerando que se parte de vapor, su
funcionamiento consiste de 4 etapas principales: El vapor sufre una expansion isentrépica en la
turbina, contindia con una condensacion a presion constante, ya en fase liquida se le somete a una
compresién isentropica en una bomba, para finalmente con un sistema de calentamiento
proporcionarlo calor a presién constante para favorecer el cambio de fase y asi obtener el vapor
una vez mas. Se distingue la produccién de potencia por el ciclo en la turbina con lo que se genera
la energia eléctrica.

Figura 1.7 Diagrama esquematico del ciclo de vapor de Rankine
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Figura 1.8 Diagramas termodinamicos del ciclo de Ranking

Este ciclo termodindmicamente presenta valores de eficiencia bajos, pero practicamente es mas
sencillo conseguir su funcionamiento Gptimo que aplicar otro ciclo con valores altos de eficiencia.

1.2.3.3 Eficiencia de las centrales de ciclo combinado

Se puede asumir hasta este momento que la energia que proporciona el combustible al ciclo es
consumida Unicamente por el ciclo de gas; pero existen plantas de ciclo combinado que cuenta con
un sistema adicional de fuego directo en la parte del recuperador de calor (HRSG), en el cual una
parte del calor que se suministra es absorbido directamente por el ciclo de vapor. Para las CCC,
actualmente la eficiencia del ciclo de Carnot, es de alrededor del 75%, mientras que en sistemas
de turbinas de vapor es del 80%. Esta diferencia es consecuencia de la pérdida de energia interna,

esto debido a la gran diferencia de temperaturas que existe en el intercambio de calor entre el ciclo
de gasy el ciclo de vapor.

Figura 1.9 Diagramas termodinamicos de temperatura vs entropia para varios ciclos
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En la figura anterior se muestra la relacion de las propiedades termodinamicas en los principales
equipos del proceso.

A: Turbina de gas con y sin combustion secuencial

B: Turbina de vapor sin calentamiento

C: Turbina de vapor con calentamiento

D: Ciclo combinado, en la parte de arriba se encuentra el ciclo de gas y en la parte baja el ciclo de
vapor

En la figura anterior se puede ver como la combinacion de ambos ciclos es el acoplamiento y uso
de lo que un ciclo desecha el otro lo aprovecha y como al final el resultado energético es mucho
mayor y mas satisfactorio para la obtencién de energia eléctrica.

I.2.4 Conceptos principales de los ciclos combinados

El principal reto para disefiar un ciclo combinado es la transferencia de calor del ciclo de gas al
ciclo de vapor; idealmente se trata de mantener constante una diferencia de temperatura en cada
seccién del intercambio, en este proceso de ambos ciclos se pueden tener ciertas perdidas que
son caracteristicas inherentes del sistema. Los trabajos de Kehlhofer et al. (1999) muestran la
profundidad de sus investigaciones en la relacién consumo y aprovechamiento de la energia en los
ciclos combinados.

El arreglo mas simple en las CCC es el llamado ciclo combinado sencillo, ya que el HRSG produce
el vapor a una sola presién de suministro hacia la turbina de vapor. Un diagrama de flujo tipico se
presenta en la figura 1.10. Se muestra una turbina de gas que alimenta el HRSG. La turbina de
vapor tiene un bypass hacia el condensador, el cual sirve para desalojar el vapor que no se
encuentre en condiciones optimas para la turbina de vapor (e.g. arranques, mantenimiento).
Después del condensador se ubica una bomba que ayuda a alimentar el condensado al tanque
deareador. La bomba de agua de alimentacién regresa el agua al HRSG. El HRSG esta formado
de tres secciones: economizador, evaporador y sobrecalentador; en el economizador el agua de
alimentacion es calentada hasta temperaturas cercanas a las condiciones de saturacion. El agua
de alimentacién calentada es llevada a ebullicibn a presion y temperatura constante en el
evaporador. El agua y el vapor saturado son separados en el domo y el vapor es alimentado al
sobrecalentador donde se lleva a las condiciones requeridas por la turbina de vapor.

1. Compresor
2.Turbina de Gas 14
3. Sobrecalentador

4. Evaporador

5. Economizador

6. Domo

7. Turbina de Vapor

8. Bypass de la Turbina de Vapor

9. Condensador

10. Bomba de Condensados

11.Tanque de Alimentacién de Agua/Deareador
12. Bomba de Agua de Alimentacién

=3
13. Enfriador de la Turbina de Gas ° E}

14. Linea de Vapor 10(?

Figura 1.10 Diagrama de flujo de proceso de un ciclo combinado sencillo
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En la figura 1.11 se puede ver el diagrama de temperatura vs energia. La transferencia de calor en
estas tres diferentes secciones se puede reconocer facilmente. Se encuentra lejos del
comportamiento de un equipo de intercambio de calor normal, debido principalmente a que el agua
evapora a presién y temperatura constante. El area entre la linea de gas y la de agua/vapor ilustra
la perdida de energia entre el ciclo de gas y el ciclo de vapor. Aun cuando se dispusiera de un area
infinita esta perdida de energia nunca seria igual a cero y el proceso de intercambio de calor en
este caso nunca sera ideal.

Figura 1.11 Diagrama energético de temperatura vs energia transferida, para un ciclo sencillo

Dos importantes detalles en el disefio del HRSG se encuentran mostrados en el diagrama anterior;
el acercamiento de temperatura es la diferencia entre la temperatura de saturacion en el domo y la
temperatura del agua de salida del economizador. Esta diferencia tipica de entre 5 a 12 °C evita la
evaporacion en el economizador. El punto Pinch de operacion es la diferencia entre la temperatura
de salida del evaporador en el sistema agua/vapor y en la temperatura de salida de los gases de
combustion de la turbina de gas. Lo anterior es importante para definir el area del HRSG. El punto
de acercamiento (mejor conocido como Pinch) tipico es de 8 a 10 °C, dependiendo de los
parametros econdémicos de la planta.

1.2.4.1 Arreglos principales del ciclo combinado

La generacion de vapor como se mostré en la seccién anterior se da solamente a una presion,
ahora no solo se presenta la necesidad de tener la generacién de vapor a una presion especifica,
sino que las turbinas de vapor actualmente trabajan no solo con una alimentacién a una presion
dada, si no también a dos o tres condiciones de alimentacion diferente. Para conseguir esto, se
realiza el mismo arreglo que en un ciclo combinado sencillo, solo que aqui se adaptan dos o tres
domos de generacién de vapor, con sus respectivos arreglos de intercambio de calor. Las figuras
1.12 y 1.13, muestran el arreglo que se tendria para estos casos.
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1. Compresor

2.Turbina de Gas

3. Sobrecalentador de Presion Alta
4. Evaporador de Presion Alta

5. Economizador de Presion Alta

6. Evaporador de Presion Baja
7. Domo de Presién Alta

8. Domo de Presién Baja

9. Turbina de Vapor

10. Bypass de Presion Alta

11. Bypass de Presion Baja

12. Condensador

13. Bomba de Condensados

14. Tanque de Alimentacién de Agua / Deareador

15. Bomba de Agua de Alimentacién de Presion Baja
16. Bomba de Agua de Alimentacion de Presion Alta

17. Precalentadores de Presion Baja

Figura 1.12 Diagrama de flujo de proceso de un ciclo combinado doble
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Figura 1.13 Diagrama de flujo de proceso de un ciclo combinado triple

El funcionamiento basicamente es el mismo, solo que ambos casos se obtienen condiciones de
vapor diferentes. En el caso del ciclo combinado doble, se genera vapor a condiciones de baja y
alta presion, los valores de presion son de alrededor de 4 y 100 bar respectivamente. En el caso de
un ciclo combinado triple, se dispone de vapor a baja, intermedia y alta presién, donde los valores
son de alrededor de 4, 24 y 100 bar respectivamente. Ahora la duda seria saber cual es la
diferencia en tener un ciclo sencillo, de uno doble o de uno triple. Primeramente el
aprovechamiento de la carga energética del gas de combustion es mayormente aprovechada, ya
gue los gases después de ser utilizados en un ciclo sencillo tienen una gran carga térmica digna de
utilizar. El uso de un ciclo combinado triple permite la utilizacibn maxima de la carga energética, y
adicionandole fuego suplementario puede ser de mayor eficiencia, ya que la mayoria de la carga
es absorbida por la seccion de alta presion. Ya con una carga adicional el aprovechamiento para
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generar vapor a condiciones de intermedia y alta presién son inmejorables. Las figuras 1.14 y 1.15,
muestran como es aprovechado el poder energético de los gases de combustion, ya que se tiene
un mayor aprovechamiento por el ciclo combinado triple, seguido por el ciclo combinado. La
referencia al ciclo combinado sencillo solamente sirve hoy en dia como una referencia para la
optimizacioén del mismo, y en si mismo el ciclo combinado es una optimizacién individual de los
ciclos de Rankine y de Brayton.

Figura 1.14 Diagrama energético de temperatura vs energia transferida, para un ciclo doble
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Figura 1.15 Diagrama energético de temperatura vs energia transferida, para un ciclo triple
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1.2.5 Equipos que componen una CCC

Como se discutié en la seccidén anterior para conseguir la operacion del ciclo combinado existe la
necesidad de utilizar equipos especiales para su funcionamiento. A continuacion se presentan los
equipos principales que una central de ciclo combinado contiene:

- Turbina de gas, GT

- Recuperador de calor, HRSG

- Fuego suplementario, FS

- Turbina de vapor, ST

- Condensador de superficie, SC

- Torre de enfriamiento, CT

- Deareador, DA

- Bombas de alimentacion, FP

Las secciones anteriores pueden llegar a incluir uno o mas equipos para su funcionamiento. A
continuacion se presenta una descripcién y su funcion en las CCC.

1.2.5.1 Turbina de gas

La turbina de gas es el componente clave del ciclo combinado, ya que aqui se generan dos
terceras partes de la energia total producida en la central. Los estudios de Kehlhofer et al. (1999)
muestran un proceso sencillo de andlisis, ya que se puede disponer de aire que es filtrado y
comprimido de 14 a 30 bares, para después ser usado para quemar el combustible y asi obtener
los gases de combustion a temperaturas cercanas a los 1000 °C. Los gases de combustion se
expanden en la turbina para obtener un gas de salida que va de los 400 a los 800 °C. Los ciclos
combinados se volvieron competitivos gracias al desarrollo tecnoldgico de las turbinas, el cual
sigue hoy en dia. Incrementando la temperatura de los gases de entrada, se puede tener un
consumo de entalpia menor, lo cual resultaria en valores mayores en los gases de salida y esto
proporciona una eficiencia mayor al ciclo combinado. La vida Util de una turbina es mayor de 8000
horas, y esto puede incrementarse proporcionandole un buen mantenimiento, ya que como usa
aire del ambiente que muchas veces no esta completamente limpio le puede ocasionar problemas
de incrustacion.

1.2.5.2 Recuperador de calor

El HRSG es el enlace entre los procesos de la turbina de gas y la turbina de vapor.

La funcion principal del HRSG es la de convertir la energia de los gases de salida de la turbina de
gas en vapor. Esta compuesto por tres etapas de calentamiento; economizador, evaporador y
sobrecalentador. Estas tres etapas son intercambiadores de calor que consisten fisicamente en un
conjunto de tubos que es por donde circula el agua o vapor, la parte de la coraza es por donde
circulan los gases de salida de la turbina de gas. Primero el agua de alimentacion se hace pasar
por el economizador, en donde el calentamiento ayuda a que el agua llegue a condiciones
cercanas a las de saturacion a un domo donde se recolecta el liquido. Continta el flujo de esta
agua precalentada hacia la parte del evaporador donde el calentamiento ayuda a tener el cambio
de fase, y este llegue nuevamente al domo. En este momento en el domo se dispone de un
sistema liquido-vapor en condiciones de saturacién. En el evaporador se presenta el flujo de vapor
y liquido, ya que la vaporizacion que se da en este punto no es completa. Finaliza esta seccién con
la extraccion del vapor saturado del domo para la inclusién en la parte de sobrecalentamiento, en
donde se le hara llegar al vapor a las condiciones de sobrecalentamiento que requiera la turbina de
vapor.

El sistema economizador-evaporador-sobrecalentador se utiliza para producir vapor a una sola
presién. En los casos en donde se tiene generacion a dos o tres diferentes presiones; este
conjunto se repite internamente del HRSG, y puede disponer de diferentes arreglos internos para
obtener las condiciones que se necesiten.
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1.2.5.3 Fuego suplementario

El fuego suplementario es una manera de incrementar la productividad de la planta, este se instala
dentro del HRSG para recalentar el gas de combustién, mediante la colocacién de quemadores a
fuego directo. Se colocan dentro del HRSG ya que el gas de combustién contiene la cantidad de
oxigeno necesario para realizar una nueva combustion. El fuego suplementario se coloca después
del conjunto de sobrecalentador-evaporador-economizador de alta presion, ya que este es el que
consume la mayor carga. Ya con la adicién del fuego suplementario se tiene una carga que se
puede utilizar eficientemente para la generacién de vapor a condiciones de intermedia y baja
presion.

1.2.5.4 Turbina de vapor

La turbina de vapor es la encargada de generar la tercera parte de la energia eléctrica de la
central. Toma parte en el proceso una vez que el vapor sobrecalentado es generado, y es el
complemento del ciclo de Rankine para la expansion del vapor. Kehlhofer et al. (1999) sefialan
que la inclusion de las turbinas de vapor en la generacion de energia eléctrica se dio, cuando al
conocer el aporte energético de la turbina de gas para generar vapor en el HRSG y asi aprovechar
esa energia que antes no era aprovechada para la generacion adicional de energia eléctrica.

1.2.5.5 Condensador de superficie

El condensador de superficie tiene la funcion de condensar el vapor que se hizo pasar por la
turbina de vapor. Esta es la tercera parte del ciclo de Rankine. Una vez que el vapor es
condensado se recircula como alimentacion al HRSG para empezar nuevamente el ciclo de
Rankine. Es comun ver en las CCC que el sistema turbina de vapor y condensador de superficie se
encuentran acoplados para facilitar el proceso.

1.2.5.6 Torre de enfriamiento

La torre de enfriamiento se usa con el objetivo de bajar la temperatura al agua que se usa para
condensar el vapor en la turbina de vapor. Comunmente se utilizan torres con ventiladores en
edificios para enfriar el agua y disponer de ella entre 30 y 40 °C.

1.2.5.7 Deareador

Este equipo se localiza entre la torre de enfriamiento y las bombas de alimentaciéon del HRSG. Su
funcién principal es la de separar correctamente los gases incondensables de la fase liquida que va
a ser bombeada al economizador del HRSG. Al hacer circular el agua en fase liquida o gaseosa se
mezcla con ciertos componentes que dificultan su vaporizacién y esto ocasionado por la misma
incrustacion de las tuberias con sales inorganicas que se mezclan con el liquido y hacen elevar su
punto de ebullicién. El deareador consiste de un sistema que introduce vapor al liquido que viene
del condensador de superficie, el liquido es rociado para que tenga contacto con el vapor y asi
favorecer la separacion de los componentes incondensables (N,, O,) en la fase vapor, dichos
incondensables se expulsan mediante un sangrado a la atmdsfera. En este equipo se suelen
colocar ciertos compuestos quimicos que ayudan a separar las fases correctamente y asi no tener
problemas de cavitacion en las bombas de agua de alimentacion

1.2.5.8 Bombas de agua de alimentacion

Las bombas de agua de alimentacion se usan para bombear el agua hacia el economizador o
economizadores del HRSG. Se puede disponer de una, o de un conjunto de bombas para llevar el
agua a los economizadores de baja, intermedia y alta presion. Su funcién se centra en suministrar
el agua a la presién necesaria para que con la carga energética del economizador llevar el agua a
condiciones cercanas a las de la temperatura de saturacion, y ayudar al HRSG a lograr la
produccién de vapor.
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I.2.6 Consideraciones importantes de las CCC

Es importante comentar que la creacién de una CCC es de acuerdo a varios requerimientos que no
obedecen Unicamente a las consideraciones fisicoquimicas del proceso.

Se debe analizar la demanda de energia eléctrica que se quiere solventar, ya que analizar la
cantidad de mega watts (MW) a producir ayudara a definir el tipo de ciclo combinado que conviene
utilizar. El sitio geografico debe cubrir principalmente las demandas de agua y de combustible para
operar sin mayores problemas. La mayoria de las veces, la ubicacién de las centrales es cerca de
fuentes accesibles de agua, ya sea cercana al mar, a rios o sitios de tratamientos de aguas negras.
El abastecimiento de combustible debe estar considerado, para tener facil acceso a gas natural,
diesel o cualquier otro tipo de combustible. La legislacién es un factor importante en el éxito de
este tipo de plantas, ya que a pesar de ser consideradas como plantas que no son agresivas con el
medio ambiente, hay ciertos requerimientos que las centrales necesitan y ciertos lugares se
encuentran prohibidos para ciertas practicas. Este tipo de tecnologias ha facilitado la creacion de
empresas que al ver la necesidad y disponer de los materiales geograficos, tecnoldgicos y de
inversion, se hayan convertido en proveedores de la demanda energética de un pais.

En México se encuentran muchas centrales de ciclo combinado, como en los estados de Durango,
Mérida, Nuevo Leon, Tamaulipas, Guanajuato, Veracruz, Baja California Norte, Sonora, entre otros.

Figura 1.16 Distribucion geografica de CCC en México en el 2003. La Comision Federal de
Electricidad proporciona esta informacién en su pagina de Internet.
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.3 PROPUESTA DEL TRABAJO
1.3.1 Introduccién

Para desarrollar este trabajo se requirid conocer y dominar el proceso involucrado en las CCC, las
técnicas de simulacion del analisis dinamico, y de los conceptos de control con el fin de obtener
resultados congruentes y practicos. Todo lo anterior serd desarrollado con el nivel de andlisis que
el grado de maestria demanda: un estudio profundo de los procesos termodinamicos involucrados,
un analisis de las variables involucradas en la operacién y una solucién numérica que represente
de forma general la operacion de la planta.

Las CCC funcionan a base de dos ciclos termodinamicos, uno de expansion de gases en la turbina
de gas (Ciclo de Brayton), y otro en base a la generacion de vapor en una caldera y expansion del
vapor en una turbina de vapor (Ciclo de Rankine); ambos, acoplados dan como resultado el ciclo
combinado. En la generacién de vapor el control sobre la alimentacién y abastecimiento del mismo
es parte primordial para el funcionamiento general de la planta. Por lo anterior, este trabajo se
ubicara principalmente en la simulaciéon dinamica de la generacidon de vapor; su operacion en
conjunto con los equipos que la integran y su adecuado control para alcanzar siempre las
condiciones de operacion dptimas para el caso que de estudio.

El proceso completo de generacion de energia eléctrica involucra varios tipos, las CCC presentan
grandes ventajas no solo desde el aspecto ambiental, sino también en las areas de inversion y
mantenimiento, en donde este tipo ha mostrado ser el de menor costo en comparacion con los
procesos de generacion a base de diesel, plantas nucleares, plantas de turbinas de gas y plantas
de turbinas de vapor. Las CCC han sido estudiadas desde todos los puntos de vista de tipo
econdmico y han sobresalido como la opcion més viable de generacion de energia eléctrica no
s6lo en México sino en varias partes del mundo.

1.3.2 Objetivo

“En concreto, este trabajo pretende realizar un planteamiento del modelo dindmico de los domos
de agua de alimentacién de presion intermedia y alta de una Central Termoeléctrica de Ciclo
Combinado, donde la problematica propuesta es que ambos domos son alimentados por una sola
bomba de agua de alimentacion. Se buscaréd establecer el balance dindmico de la planta en
conjunto con el control convencional que represente el proceso.”

Para realizar lo anterior, se ha establecido el siguiente capitulado para comprender, desarrollar y
alcanzar en su totalidad el tema de este trabajo de investigacion.

Este primer capitulo presenta la introduccion del tema de esta tesis; también los fundamentos
tedricos del proceso en cada equipo que conforma una central de ciclo combinado.

En el segundo capitulo se presentan los fundamentos teéricos para realizar el analisis dinamico de
la planta de ciclo combinado, asi como los conceptos que son necesarios para comprender los
procesos involucrados. También se mostraran los conceptos necesarios de la teoria de control.

El tercer capitulo detalla la obtencién del modelo dinamico de la CCC junto con el control, aqui se
plantea el caso convencional de control de nivel del liquido en cada domo con todo detalle en cada
una de sus partes. Esta parte no solo se limita a presentar los balances de materia y energia a
régimen dinamico, si no que contempla la inclusién de todas las consideraciones involucradas para
realizar los célculos, y las justificaciones pertinentes para cada caso que lo requiera.

En el cuarto capitulo se presenta el calculo de constantes, parametros y condiciones iniciales.
Estos valores se determinan con base en el caso de estudio, en donde se determinan las
propiedades termodinamicas necesarias para satisfacer todas las relaciones del modelo.
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En el quinto capitulo se presenta la programacion y pruebas del modelo dinamico del proceso junto
con su control. Esta parte contiene la programacién realizada en el software que se seleccioné
para hacer la simulacién, agui mismo se presentaran las pruebas realizadas al modelo dinamico.

El sexto capitulo presenta el andlisis de los resultados obtenidos de las simulaciones realizadas;
con esto se podra presentar las conclusiones particulares y generales de este trabajo.

En el séptimo capitulo estara contenida la informacion bibliografica que fue necesaria para
sustentar y documentar este trabajo.

1.3.3 Hipotesis

Considerando que el objetivo principal de esta tesis es el andlisis y representacion del modelo de la
planta, se puede decir que la hipétesis de este trabajo puede quedar de la siguiente manera.

“Demostrar que la obtencion del modelo dindmico es una herramienta para conocer el
comportamiento dindmico de una planta de proceso; este a su vez ayuda a estudiar, probar y
recomendar las mejores formas para determinar el control del proceso. También se demostrara
que la simulacién dinamica del modelo en Simulink de Matlab® es una herramienta de gran ayuda
para la solucion numérica de modelos de proceso altamente no lineales y complejos.”

I.3.4 Informacion general de la planta de estudio

La planta que se tomd como tema de investigacion, es la Central de Ciclo Combinado de 300 MW,
ubicada en cabo Caucedo, San Andrés en Republica Dominicana. Se ubica sobre el nivel del mar,
con una temperatura media anual de 30 a 35 °C. Se consider6 esta planta ya que se disponia de la
informacion de la planta suficiente para realizar un andlisis de este tipo. También por que
representa el tipo de planta de las CCC que se encuentran en cualquier parte del mundo. En las
siguientes secciones de este trabajo se explicara mas a detalle la planta y el arreglo de los equipos
que se seran considerados para la simulacion, asi como sus limitaciones.

16



Capitulo 1l Fundamentos

IIl. FUNDAMENTOS
1.1 ANALISIS DINAMICO Y MODELADO DE PROCESOS
11.1.1 Aspectos generales del control de procesos
Un sistema de control esta determinado por el correcto conjunto de equipos (sensores, actuadores,

amplificadores, valvulas, computadoras, algoritmos, etc.); que permiten operar el sistema en forma
adecuada. El sistema de control debe satisfacer:

1. Eliminar la influencia de perturbaciones externas.
2. Asegurar la estabilidad del proceso.
3. Optimizar el proceso.

11.1.2 Anélisis dinamico

El analisis dindmico de procesos se refiere al estudio del comportamiento del proceso en funcion
del tiempo (el cual puede o no estar controlado), aplicandole diferentes perturbaciones. El andlisis
dinamico del proceso de generacién de energia eléctrica requiere del conocimiento para desarrollar
balances de materia y energia en conjunto con conocimientos de fisicoquimica para la correcta
representacion matematica de todos los equipos involucrados en el proceso.

Para la solucion de los sistemas de ecuaciones que se obtendran serd necesario el desarrollo de
métodos numéricos para llegar a conocer la solucibn numérica del sistema de ecuaciones
diferenciales que se obtengan. Esto es de vital importancia, ya qué de la seleccion correcta del
método derivara en la correcta forma de utilizar el software para representar el modelo dinamico
del proceso. Es evidente, que la solucién no lineal del sistema de ecuaciones del proceso (modelo
de la planta) no se puede llevar a cabo mas que en un sistema de aproximacién numérica de
cdmputo para que se pueda obtener una solucién de manera rapida y eficiente. Es recomendable
que primeramente se determine la multiplicidad de estados estacionarios y posteriormente realizar
un andlisis de estabilidad para los estados; la adicion de controladores permite que un estado
inestable pueda ser estable en la operacion dinamica.

El analisis dinamico sirve para conocer los diferentes puntos de operacion de una planta ya
disefiada, asi como para modificar u optimizar sistemas de control ya existentes, ya que en algunos
casos, el andlisis nos permite conocer valores a régimen permanente que se pueden o no llegar a
determinar, también se usa para conocer los valores de ajuste para los controladores. La dindmica
se puede observar en procesos microscopicos como la turbulencia o la difusién, y en procesos
macroscopicos como las operaciones unitarias. La segunda clasificacion es la de mayor
importancia en el analisis dinamico de procesos. Entre las operaciones unitarias, se destacan: los
sistemas de flujo de fluidos, de transferencia de calor, de transferencia de masa y los sistemas en
donde se involucran reacciones quimicas.

Cabe sefalar que las ecuaciones que se desarrollaran en un andlisis dindmico siempre seran
ecuaciones diferenciales en el tiempo, que representan el comportamiento dinamico a analizar. En
algunos casos se presentaran ecuaciones diferenciales ordinarias, parciales, lineales, no-lineales.
Pero eso dependera del proceso a estudiar y de la rigurosidad en el manejo de las variables a
estudiar.

11.1.3 Balances dinamicos de materia y energia. Parametros concentrados, y parametros
distribuidos

Para desarrollar el andlisis dinamico de un proceso se utilizan las relaciones que se obtienen de los
balances de materia de energia, y de las relaciones fisicoquimicas que sean necesarias. Pero para
la obtencién de las ecuaciones se consideran dos métodos, uno conocido como parametros
concentrados que considera como Unica variable independiente al tiempo y el de parametros
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distribuidos, en donde la variable independiente no solo es el tiempo sino también se incluyen las
variables espaciales que se requieran para el andlisis. La diferencia se presenta en cuanto se
obtienen las ecuaciones, en donde en el primer método, las ecuaciones diferenciales a obtener
seran ordinarias y en el segundo seran parciales. En este trabajo los balances seran considerados
por el método de parametros concentrados, ya que la variable independiente sera el tiempo vy
también el objetivo que persigue este trabajo no incluye el estudio del cambio de las variables
como funcion del de las variables espaciales. Esto se debe a que el andlisis espacial incluye
mucho detalle en su desarrollo, ademas de que el objetivo de este trabajo requiere un andlisis mas
global, en donde se requiere que la variable independiente sea el tiempo. El planteamiento
genérico de un andlisis dinamico se puede expresar de la siguiente manera:

FLUJO DE MATERIA FLUJODE MATERIA RAPIDEZ DE ACUMULACION -1

Y/O ENERGIA — Y/O ENERGIA =| DEMATERIA Y/O ENERGIA
QUE ENTRA QUESALE EN EL SISTEMA

Donde el término del lado derecho se representa como la primera derivada de la propiedad que se
acumula con respecto al tiempo.

I1.1.4 Elementos de un circuito de control

Un circuito de control es un conjunto de instrumentos, en unién con un proceso, arreglados de
manera que operen para que el proceso pueda ser controlado asegurando la estabilidad del
sistema, el circuito principalmente contiene los siguientes elementos

e Elemento primario. Dispositivo fisico que detecta el valor de las variables del proceso siguiendo
principios fisicos o quimicos conocidos en el ambito de la instrumentacién.

e Transmisor. Es el dispositivo que convierte la sefial detectada por el elemento secundario (o
primario segun el caso) en unidades del proceso (nivel, presién, temperatura, presion diferencial,
etc.), en una sefal estandar en unidades de presién (3 a 15 psig) o eléctrica (4-20 mA CD) con el
proposito de enviarse al cuarto de control

e Controlador. Es la parte inteligente del circuito de control donde se detecta la desviacion de la
variable controlada, recibida desde el transmisor, con respecto del valor deseado o punto de
ajuste; esta desviacion es tratada matematicamente para enviar una sefial de ajuste al elemento
final de control, generalmente una valvula, con el fin de eliminar la desviacion que tenga la variable
controlada del punto de ajuste.

e Elemento final de control. Es el componente del circuito de control que recibe la sefial del equipo
de control con la cual altera la relacién de materia y/o energia que entra modificando asi el valor de
la variable controlada para corregir las desviaciones de esta variable con respecto al punto de
ajuste (valor de referencia de la variable controlada). El elemento final de control mas cominmente
encontrado en los procesos industriales es la valvula de control.
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Figura 2.1 Diagrama de un circuito de control
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Figura 2.2 Diagrama de bloques de un circuito de control

Dentro de estas categorias el elemento mas importante es el controlador, en donde el analisis
dindmico ayudara a conocer los parametros de ajuste del mismo. El controlador juega un papel
importante, ya que una vez que el proceso esta disefiado completamente, este elemento ayuda a
mantener en una operacion éptima el proceso. Lo anterior se demostrard mas adelante en donde
se mostrara la teoria de control y la importancia del ajuste del controlador para alcanzar la
estabilidad deseada en el proceso.

11.1.5 El controlador como equipo

El controlador es un dispositivo eléctrico, neumatico, construido basandose en microprocesadores,
o de cualquier otro tipo y consta de dos partes, el comparador o detector de error, y los modos o
acciones de control.

El detector de error recibe la sefial de la variable controlada V., enviada por el transmisor y realiza

una comparacion con el valor deseado para esta variable, llamado punto de ajuste P,, el cual se
configura en el controlador. Esto se representa matematicamente como una resta.
- p _ 1.2
e=P, -V,
El error “e” asi calculado, es la entrada a los modos o acciones de control que es donde se genera
la sefial de control S., que va al elemento final de control.
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Figura 2.3 Diagrama de las partes de un controlador

Las acciones o modos del controlador son: Proporcional, Integral y Derivativo, las cuales pueden
actuar solas o combinadas (segun sea el caso). En la configuracién del controlador se pueden
manipular las ganancias proporcional, integral y tiempo derivativo, la variacion en estos valores
permite determinar los ajustes adecuados que aseguren la estabilidad del circuito de control
cuando el proceso se somete a disturbios.

11.1.6 Evaluacion de un circuito de control
En la evaluacion del desempefio de un circuito de control se consideran tres factores:

1. El grado de estabilidad. Un sistema de control es estable cuando con cualquier perturbacion que
sufra el proceso; el sistema de control es capaz de regresar a otro estado estable, en el cual la
variable controlada vuelve a su punto de ajuste, o se posiciona cerca de él. Sin estabilidad un
circuito de control no cumple con su principal objetivo y no sé6lo eso sino que ademas el grado de
estabilidad puede ser un requisito importante.

2. La forma de la respuesta. Se refiere a trayectoria de la variable controlada para llegar
nuevamente al estado estable, la curva 6ptima depende de las necesidades del proceso asi
mientras hay procesos que pueden soportar desviaciones momentaneas considerables de su
punto de ajuste otros no, quizas se prefiera el alineamiento lento pero con poca separacion del
punto de ajuste y con el menor nimero de oscilaciones posible, por lo que el ajuste de los
parametros de las ganancias del controlador en cada caso pueden seguir criterios diferentes.

3. La desviacién permanente. Se observa en el modo de control proporcional solo y se genera
cuando se introducen disturbios con los cuales, presentara siempre una desviacién permanente de
la variable controlada de su punto de ajuste, el grado de desviacidbn que cada proceso puede
soportar se define por las mismas necesidades del proceso.

11.1.7 Acciones o modos de control

Para el correcto funcionamiento de los procesos y trabajar en un punto de operacién estable y
seguro se han utilizado diferentes criterios. A continuacion se presentara la descripcion y teoria de
los mas relevantes modos de control

e Control de Dos Posiciones. Cuando los requisitos de control de un proceso permiten que este
pueda controlarse entre dos posiciones extremas; a este tipo de control se le llama de Dos
Posiciones, On-Off, o Dentro-Fuera, entre los nombres mas utilizados.
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e Control Proporcional. Un controlador proporcional genera una accién correctiva consistente en
multiplicar el error “e” proveniente del comparador, por una constante llamada de accion

proporcional o ganancia proporcional K, mateméaticamente se expresa como sigue:
— 1.3
S =Kpe+b

Donde Sc es la sefial de control que se envia a la valvula de control que es la responsable de
adicionar o disminuir la cantidad de materia y/o energia de manera que se corrija la desviacion de
la variable controlada, “b”, es una constante que se le conoce como desviacion de error cero. La
desviacion de error cero es el valor inicial de salida del controlador, Sc, cuando éste entra en
operacion automatica y en el que la vélvula debe tener la posicion con la cual la variable controlada

se encuentra en el valor del punto de ajuste P,, es decir, para evitar perturbaciones del circuito de

control cuando el controlador entra en automatico, a b se le da el valor en por ciento, o fraccion
segun el caso, que en ese momento tenga la posicion de la valvula de control. En el control digital,
en los que se recibe la posicion de la valvula de control, se programan mecanismos de seguimiento
gue dan a “b” el valor de la posicion inicial, a los dispositivos de control que tienen este mecanismo
de seguimiento se le conoce como de “transferencia suave”.

Variable
Controlada Kp=0.5

Kp=4
______ — — ¢— Punto de Ajuste

Tiempo

Figura 2.4 Diagrama del comportamiento del control proporcional

El control proporcional puede proporcionar estabilidad al sistema, asi como de una manera rapida,
su Unico detalle es que no puede llegar a eliminar la desviacion permanente del punto de ajuste

e Control integral 6 de reposicion. Para responder a la necesidad de eliminar la desviacion
permanente del modo proporcional se cre6 el modo integral, el cual integra al error, y lo multiplica

por una constante K, llamada constante integral como se muestra en la siguiente ecuacion:
Sy =K, [edt 1.4

Como el error depende de la variable controlada y esta a su vez esta definida por la ecuaciéon de
transferencia del proceso, la cual es el resultado de un andlisis dindmico del mismo proceso; se
obtiene una expresion que al ser integrada desde t =0 a t=t se obtendra una salida del
controlador que siempre tiende a eliminar el error, esto debido a que el area neta bajo la curva, que
es el resultado de la integral, con el tiempo sera el valor para eliminar el error; ya que la sumay
resta de las &reas positivas y negativas se estdn generando hasta que el error sea cero, con lo cual
no habra mas area que integrar.
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En todos los casos Kp=1.4
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Figura 2.5 Diagrama del comportamiento del control integral

El control integral elimina totalmente la desviacion permanente, pero el alcanzar nuevamente el
valor del punto de ajuste puede llevarle cierto tiempo al proceso.

e Control derivativo 6 anticipatorio. El modo derivativo del controlador se define mateméaticamente
de la siguiente manera:

1.5
tD de_ SCD
dt
SCD = jtidt
D

Donde 1, es la constante del tiempo derivativo, o anticipatorio, dado en minutos. La idea de

llamarle anticipatorio tiene que ver con el concepto de la derivada que en este caso representaria
la rapidez con que cambia el error con respecto al tiempo, esto significa que, cuando se introduce
un disturbio, y el error, e, crece rapidamente, dando por tanto una derivada grande, la accién
correctiva de este controlador derivativo sera grande, lo que significa que dada la tendencia inicial
de crecimiento rapido del error se aplica una accion correctiva grande al inicio, para evitar una
desviacion grande de la variable controlada de su punto de ajuste, en el futuro cercano, por esto se
dice que se anticipa dando una correccién grande al inicio del disturbio evitando asi una desviacion
futura grande.

Por lo anterior, los controladores se disefian con base en esta expresion matematica que involucra
a la derivada del error con un retraso de primer orden.
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A En todos los casos K, = 1.5 (fija)
Variable _ o .
Controlada ‘/ ty = 0 (no hay accion q‘.erwatlva)
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Punto de
Ajuste

Figura 2.6 Diagrama del comportamiento del control derivativo

En conclusion, un ajuste 6ptimo de la ganancia derivativa tendera mas rapido a la estabilidad con
oscilaciones disminuidas comparadas con la curva del modo proporcional solo, sin embargo no
eliminara la desviacion permanente de la accién proporcional. En la practica real el modo derivativo
es poco usado, generalmente se debe a la dificultad que han encontrado para ajustarlo, sin
embargo es evidente su efecto para reducir oscilaciones en procesos con retrasos de tiempo largo
y donde es necesaria una respuesta rapida cuando se esta formando el error.

e Control PID (Proporcional, Integral, Derivativo). Este tipo de controlador agrupa los tres modos de
control, en donde matematicamente se expresa de la siguiente manera:

de 1.6

D a — “D
S. =Kpe+ Kifedt+I7dt+b
tD

Esta ecuacion representa la accion de los tres modos de control en un solo controlador. En este
caso se presentan en combinacion: el modo proporcional que da una respuesta inmediata
proporcional a la magnitud del error, el modo integral elimina el error en su totalidad y colocar a la
variable controlada en su punto de ajuste, y el modo derivativo actia reduciendo las oscilaciones,
la amplitud de estas y el tiempo de respuesta.

Variable
Controlada

Punto de Ajuste

Tiempo

Figura 2.7 Diagrama del comportamiento del control PID
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En concreto, en el control convencional lineal para lazos de una sola entrada y una sola salida, el
controlador PID es la forma mas efectiva de conseguir mejor estabilidad y forma de respuesta en el
control de procesos.

11.1.8 Inestabilidad de los circuitos de control y su solucién

La instrumentacién de medicién, transmision, controlador y elementos finales de control existen
para controlar las variables importantes del proceso, sin embargo con frecuencia los circuitos de
control se ven sometidos a disturbios. Los siguientes puntos son algunos casos representativos de
inestabilidades y la manera en que estos pueden solucionarse.

1. Interferencia de otros equipos de control. En un sistema de control con mas de un elemento de
entrada y mas de un controlador, es posible que dos de ellos entren en resonancia, es decir,
ambos controladores tienen frecuencias de ciclo muy semejantes y al sumarse entran en un ciclo
repetitivo de inestabilidad continua. Un ejemplo donde puede presentarse este problema es el
control en cascada en el que la salida de un controlador es el punto de ajuste de otro. Para
detectar esta interferencia se desconecta uno de los controladores y si la oscilaciéon cesa entonces
existe la interferencia, aqui el problema se puede resolver estableciendo modos de control
diferente en cada controlador, por ejemplo, un controlador con el modo proporcional y el otro con
proporcional mas integral para que de esta manera cada equipo tenga vibracion natural diferente.

2. Presencia de factores no-lineales. Si la vibracion no se detiene bajando la ganancia del control ni
moviendo interferencias, entonces es posible que existan problemas de fricciéon, freno o zona
muerta de algun elemento del circuito de control y de esta manera se introducen no linealidades
gue ocasionan las oscilaciones; tal es el caso de una friccidon exagerada del vastago de una valvula
con el prensaestopas, la no linealidad se puede observar porque se requiere de una cierta
magnitud de cambio, visiblemente mayor de lo normal, en la sefial de control a la valvula para que
el vastago se mueva a otra posicion, en estas condiciones la valvula, y con ella todo el circuito de
control, tiende a oscilar, ya que la acumulaciéon de energia en el actuador de la valvula hace que
cuando se mueva el vastago lo haga en exceso y con esto ocasione que la correccién sea también
excesiva apareciendo las oscilaciones en el circuito de control. Una manera de solucionar este
problema puede ser poniendo el posicionador al elemento final de control, en un caso extremo se
debera remover la valvula para arreglarla o cambiarla por otra. Un caso mas puede ser cuando el
elemento sensor del dispositivo de medicion esta colocado cerca de una fuente de turbulencias
gue introducen ruido (oscilaciones rapidas no representativas de la verdadera magnitud real de la
variable) en la sefial medida, por lo tanto debera cuidarse de no colocar los sensores, por ejemplo
de flujo y presién, cerca de boquillas de entrada, obstaculos como mamparas, codos, reducciones,
etc.

3. Desajuste de los parametros del controlador por cambio en las condiciones de operacion. Con
frecuencia se presentan necesidades de ampliacién o reduccién de los niveles de produccién, con
lo cual la operacién del proceso cambia su punto de operacién, aqui es posible que los ajustes de
los controladores encontrados para cierto nivel de operacion, o de carga, no sean los Gptimos para
otros puntos de operacién. La no linealidad de la mayoria de los procesos es la raz6n por la que un
controlador lineal como el PID, no sirvan los ajustes en otros puntos de operacion diferentes para
los que fueron inicialmente encontrados, por esta razén al cambiar el punto de operacion
generalmente es necesario volver a efectuar la sintonia del control.

4. Desajuste del controlador. Puede ser que simplemente el controlador esté desajustado por
efecto del tiempo o porque la sintonia no fue o6ptima, entonces habra que seguir un procedimiento
de ajuste.

5. Inestabilidades ocasionadas por un tiempo muerto y un retraso de tiempo. Todos los procesos
equipos o instrumentos responden a perturbaciones de su entrada, por ejemplo la sefial de control
es recibida por la valvula de control y esta responde con un posicionamiento del vastago que a su
vez libera un determinado flujo del fluido del proceso para cada posicién del vastago. Cuando la
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sefial de salida no sigue en tiempo a la entrada sino que se retrasa por efecto de, por ejemplo, el
volumen, inercia o cualquier otra causa, presentan una sefial de salida deformada conocida como
retraso de tiempo, Otro ejemplo puede ser la existencia de una distancia grande entre la entrada
de un disturbio al proceso y el punto de medicién de la variable controlada, o sea la existencia de
un tiempo muerto considerable, para este caso se recomienda mover el punto de mediciéon lo mas
cerca posible de la fuente del disturbio sin que haya peligro de que se introduzca ruido en la sefial
que se mide. Ambos casos, de retraso de tiempo y tiempo muerto, cuando son grandes pueden
ocasionar oscilaciones continuas. El retraso de tiempo del proceso generalmente es dificil de
reducir y menos de eliminar, sin embargo los instrumentos de medicién y control pueden tener
alternativas de cambiar por otros con mayor rapidez en su respuesta.

11.1.9 Obtencion del modelo para el andlisis dinamico y su solucién numérica

El modelo para el analisis dinamico se obtiene de aplicar la ecuacion de la ecuacién II.1. Al aplicar
esta ecuacion y las relaciones fisicoquimicas necesarias a todos los equipos en cuestién se van
obteniendo las ecuaciones diferenciales a resolver. (La explicacion que se presenta en este trabajo
sera enfocada hacia la resolucién de sistemas de ecuaciones diferenciales ordinarias de primer
orden no lineales).

El modelo presenta todas las ecuaciones obtenidas de los balances, cada una de ellas debera de
estar presentada en secuencia que favorezca la solucion numérica del sistema, el ensamble del
sistema debe contener despejes explicitos de las ecuaciones, para evitar ciclos iterativos o
hacerlos mas sencillo, y asi ir manejando una programacion mas sencilla para el software a utilizar.

En este momento es importante recordar que un software puede proporcionar una solucion del
sistema que lleva un tiempo de ejecucion del hardware que no es lo mismo al tiempo real de
ejecucion del proceso, por lo que decimos que la simulacidn que se esta llevando a cabo no esti
hecha en tiempo real. Cuando el tiempo de ejecucion del programa, es igual al tiempo transcurrido,
decimos que la simulacion es en tiempo real. En sistemas computacionales la simulacién se puede
llevar en mayor o menor tiempo al tiempo de ejecucion real del proceso. En este trabajo, la
simulacién no seré en tiempo real, ya que la solucién de las ecuaciones algebraicas y diferenciales
es mucho menor que el tiempo real en el que se desarrolla el proceso. Por ejemplo, se puede
desarrollar una simulacion de 1 hora de operacién en menos de 10 segundos; esto quiere decir
gue se obtuvieron los datos del comportamiento de la planta en 1 hora de operacion pero no se
requirié que la computadora lo hiciera en el mismo tiempo, y lo desarrolla en mucho menos tiempo
por su rapida capacidad de célculo.

El analisis dinamico persigue los siguientes puntos para obtener una solucion numérica adecuada
y de manera clara y confiable.

1. Planteamiento del modelo y de su control. El planteamiento del modelo del proceso requiere del
conocimiento de las relaciones matematicas de termodinamica, de las leyes fisicas que rigen el
comportamiento de los equipos y, cuando hay reaccién quimica dependerd de la reaccion que
tiene lugar y de la dindmica de la reaccion.

Cuando el proceso es controlado mediante instrumentos y equipo de control automatico, el modelo
debera incluir las ecuaciones que rigen estos equipos y que tiene que ver con la teoria de control.

2. Ensamble de las ecuaciones para una solucion numérica. El ensamble de las ecuaciones del
sistema tiene que ver con el orden de ejecucion para lo cual es necesario elegir el conjunto de
ecuaciones que va a representar al sistema, se considera que un buen planteamiento tiene las
siguientes caracteristicas.

e Despejes explicitos de todas las expresiones, los implicitos requieren el uso de métodos
numeéricos para su solucién, lo cual incrementa el tiempo de ejecucién del modelo.

e Las ecuaciones deberan ser preferentemente simples tratando de evitar los ciclos iterativos.
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e Cuando se requiere correr en tiempo real y se estime que el tiempo de ejecucion es problema por
la cantidad de ecuaciones que se requiere resolver, deberéa elegirse un paso de integracion lo mas
grande posible pero que a la vez garantice que es posible correr en tiempo real, es decir que no se
presenten inestabilidades numéricas. Para los procesos quimicos y termodindmicos un paso de
1/10 segundos, puede ser suficiente.

3. Calculo de pardmetros, constantes y condiciones iniciales. Para comenzar la simulacion es
necesaria la estimacion de parametros (valores de variables que son constantes en cada corrida),
constantes y condiciones iniciales que seran necesarias para el inicio del calculo de cada corrida
en la simulacion. Para poder dar solucién al sistema de ecuaciones algebraico-diferenciales, se
requiere conocer todas las constantes de las ecuaciones planteadas, los parametros, que son los
datos que pueden cambiar de corrida a corrida, y los valores de las condiciones iniciales, que son
los valores de inicio de las variables que estan siendo integradas. El célculo de estos datos en
general es simple cuando el sistema es pequefo y se tiene suficiente informacién del proceso y
equipos, pero cuando el sistema es grande y con ecuaciones complejas no lineales, el proceso de
célculo de estos datos puede ser complicado.

4. Corridas de simulacion. La solucién numérica se desarrolla en un medio ambiente de software
que utiliza métodos numéricos para obtener la solucién del sistema de ecuaciones del proceso y su
control, al proceso de correr estos programas de software se le llama simulacion, si ademas la
estructura de simulacién es capaz de correr en tiempo real se le llama simulacién en tiempo real.
Existen una cierta cantidad de paquetes comerciales que facilitan la simulacién, sin embargo es
importante saber como trabajan porque de ello se deriva una mejor utilizacion de estas
herramientas. En este trabajo, para el desarrollo de la simulacion dinamica se utilizara Matlab®.

A continuacion se presenta un diagrama de bloques que muestra el algoritmo que se debe de
seguir para alcanzar la solucion del sistema de ecuaciones.
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Figura 2.8 Diagrama de bloques para la solucién numérica

Cabe mencionar que la solucion a utilizar en sistemas de ecuaciones diferenciales no lineales de
primer orden, es una solucion de tipo numérica, y que los métodos pueden ser variados, pero todos
toman en consideraciéon los métodos modificados basados en el algoritmo de Runge-Kutta, este
método se encuentra ya programado en muchos paquetes, y es solo cuestién de personalizarlo
para el sistema que se este estudiando. EI método numérico a utilizar lleva implicito los requisitos
necesarios para llevarse a cabo, como es la correcta seleccion de un tamafio de paso de
integracién, la convergencia de la solucién, o la misma seleccion del tipo de método dentro de la
familia del tipo Runge-Kutta.

La soluciébn numérica es una parte fundamental para apoyar una interpretacion correcta de los
resultados, en capitulos posteriores la presentacion de las ecuaciones que formen el modelo para
el analisis ayudaran a comprender en mejor manera cada paso que hace se presenta para realizar
el andlisis dinamico de un proceso.
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IIl. MODELO DEL PROCESO

Primeramente se describira la planta que se selecciond, después se desarrollaran los balances a
régimen dindmico. Después se describira el control convencional para al final presentar la
simulacién dindmica del modelo completo de la planta, en los capitulos subsecuentes se realizaran
las pruebas necesarias al modelo para conocer la variabilidad del proceso y el grado de estabilidad
que tiene la planta al aplicarle diferentes disturbios. En este capitulo se explicara a detalle, el
modelo dindmico de la central de ciclo combinado, que este trabajo se ocup6 en investigar.

I11.1 CONSIDERACIONES GENERALES DE LA CENTRAL DE CICLO COMBINADO (CCC)

La CCC que se estudiara sera una del tipo de ciclo triple de generacién de vapor, en la figura 3.1
se muestra el diagrama de flujo de proceso de esta planta. Esta planta genera 300 MW y se
encuentra a nivel del mar. Dispone de los componentes basicos del ciclo combinado, como son:
generador-recuperador de calor, turbina de vapor, bomba de agua de alimentacion, etc. Pero el
objetivo principal de este trabajo como ya se mencioné al principio, es el estudio del proceso de la
generacion de vapor, poniendo especial atencién en las bombas de agua de alimentacion, por lo
que nos centraremos en el equipo de recuperacion y generacion de vapor (HRSG), para desarrollar
los balances dinamicos.

Observando la figura 3.1, se muestran Unicamente los equipos a considerar y se puede inferir que
el equipo principal de estudio es el HRSG, el cual dispone de un sistema de 12 intercambiadores
de calor, que ayudan a generar vapor a 3 diferentes condiciones, por lo que se dispone de 3
domos; uno de baja, intermedia, y alta presion. El sistema de baja presion funciona como un
deareador, ya que una vez que se separa la fase liquida, es bombeada al mismo tiempo hacia las
zonas de generacion de vapor de intermedia y alta presion.

Las zonas de generacién de vapor tienen los siguientes equipos:

e Baja presion: economizador, evaporador, domo y sobrecalentador.

e Intermedia presién: economizador, evaporador, domo y 3 sobrecalentadores.

e Alta presién: economizador, evaporador, domo y 2 sobrecalentadores.

Los equipos también a considerar dentro de este modelo son: 2 quemadores de fuego directo,
turbina de vapor de alta presion, valvula de control de vapor de alta presion, bomba de agua de
alimentacion, 3 valvulas de control de agua de alimentacion para cada domo, 2 valvulas de control
del gas de suministro y un mezclador de vapor de alta e intermedia presién. Se tiene una
consideracion de 26 equipos mas el control.

I11.1.1 Limitaciones del modelo dinamico de la planta

La figura 3.1 muestra Gnicamente los equipos a considerar.

e En este planteamiento no se considerara el funcionamiento de equipos como: Turbina de gas;
Turbina de vapor de intermedia y baja presién; Condensador de superficie; Torres de enfriamiento.
La falta de inclusidn de estos equipos no se debe a su falta de importancia, si no a su falta de
informacion en los datos provenientes de la planta. Mucha de esta informacién se encuentra dentro
de los paquetes confidenciales de la planta. Se decidié trabajar con solo esta informacidn para no
incurrir ir en ninguna falta de esos acuerdos confidenciales entre cliente, contratista y tecnélogo.

e Los datos termodinamicos de los gases de la salida de la turbina de gas se consideraran como
constantes; tomando a la turbina de gas en el punto de operacion a 100% de carga sin
movimientos. Se realizara la misma consideracion para el retorno de agua del condensador.

e La energia por combustion que aportan los quemadores a fuego directo serdn valores
constantes, ya que no se esta planteando movimiento de control o perturbaciones en estas
vélvulas.
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e El modelo serd capaz de simular a partir del estado de 100% de carga ya que el proceso de
arrangque de la unidad no estd dentro del alcance de esta tesis; entonces, a partir del punto de
operacion en 100% de carga se introduciran perturbaciones probar el comportamiento del proceso
y su control.

e Las vélvulas de control, debido a la falta de informacién, se consideran de caracteristica de flujo
lineal en por la falta de informacion; a pesar del error que se pueda incurrir por esta simplificacion,
se considera que los resultados son (tiles para los propdsitos del presente estudio

e Las propiedades termodinamicas del vapor y liquido saturados se calculan todas con una funcién
univoca de la presién del vapor, adecuandolas a polinomios de segundo orden de manera que el
error de desviacibn maximo no rebase el 5% de su valor en tablas, lo cual se considera como
aceptable en los estudios de simulacion de procesos.

e Los valores de los coeficientes de transferencia de calor se consideraran constantes. Sélo se
calcularan en el caso de estado estable para tenerlos como referencia y manejarlos dentro de la
simulacién. Esto obedece a que el cambio en este valor es casi minimo, induce un error que para
los términos de este trabajo no es considerable.

La figura 3.1 contiene la descripcion y la etiqueta que se le asignara a cada equipo para realizar los
balances; los valores de las condiciones de temperatura, presion y flujo en cada corriente a 100%
de carga se presentaran ene el capitulo IV. A cada equipo se le generara su conjunto de
ecuaciones de balances dinamicos. Los balances dinamicos se generaran como se describié en la
primera parte del capitulo I, y asi obtener el modelo del proceso. Esta parte es el primer paso para
empezar a desarrollar el andlisis dindmico de procesos.

“Es importante recalcar en este momento, que para este analisis dinamico se parte de un disefio ya
establecido, esto quiere decir que se dispone de datos de condiciones del proceso, de dimensiones
de los equipos, e informacion del control. El andlisis dinamico ayudard a establecer propuestas
para nuevas condiciones de operacion, o nuevas filosofias de control a establecer en el
funcionamiento de la planta, pero no se pretende cambiar dimensiones ni agregar o cambiar
equipos. Esto es, se plantearan las expresiones de balance de los procesos de acuerdo con los
datos disponibles, y estableciendo las expresiones que representan la dinamica del proceso
(ecuaciones de estado)”
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Capitulo llI Modelo del proceso

[11.2 DESCRIPCION DEL MODELO

Este modelo sigue las consideraciones que se describieron al principio de este capitulo. La salida
de la turbina de gas suministra los gases de salida a aproximadamente 610 °C (883.15 K), estos
gases “calientes” se hacen pasar por todo el HRSG hasta salir por la chimenea del equipo, esta
salida se encontrara aproximadamente a 150 °C (423.15 K). El flujo de los gases de combustion se
considerara constante.

El HRSG cuenta con dos sistemas de fuego suplementario, que aportan la carga térmica necesaria
para los requerimientos de sobrecalentamiento del vapor. El sistema de baja presién, consiste en
un economizador, un evaporador, un domo de separacion y un sistema de sobrecalentamiento. El
sistema de intermedia presidn, consiste en un economizador, un evaporador, un domo de
separacion, y tres sobrecalentadores. El sistema de alta presion, consiste en un economizador, un
evaporador, un domo de separacién, y dos sobrecalentadores. También se dispone de los equipos
de mas equipos, como son: valvulas de control, bomba de agua de alimentacion y turbina de vapor.

Formalmente no se esta presentando una central de ciclo combinado completa, ya que faltaria
incluir equipos como: reactor de combustion de gas, turbina de gas, condensador de superficie,
torre de enfriamiento, bombas de recirculacién de agua y turbinas de vapor de intermedia y baja
presién. Por la ambigliedad se manejara el término de central de ciclo combinado para referirse al
modelo que se presenta en esta tesis.

I11.2.1 Consideraciones generales sobre la notacion

En esta parte se presentaran los balances que se obtuvieron en cada equipo. Para todos los
equipos descritos en la tabla anterior, y que se representan en el diagrama de la figura 3.1. Los
criterios para generar estos balances obedecen a los elementos basicos de operaciones unitarias
para intercambiadores de calor, equipos de separacion de fases, evaporadores, valvulas, bombas,
mezcladores, etc.

Para la nomenclatura se utilizaran letras mayusculas que indiquen con claridad a que corresponde
cada variable (F para flujo, T para temperatura, P para presién). Los primeros subindices con las
letras “E”, “S” Y “P”, indicaran entrada del equipo, salida del equipo y pared del tubo
respectivamente, seguidas del nombre de la unidad que les antecede o les precede, segun sea el

caso. En el caso de las coeficientes de transferencia de calor (h,.), estos incluiran el subindice

“G” 6 “V", en el caso de referirse al gas o al vapor. Para la entalpia por unidad de masa se utilizara
(h) y para la entalpia total se utilizara (H). El sistema de unidades a utilizar sera el Sistema
Internacional de Unidades (SI).

I11.2.2 Balances de cada equipo

A continuacién se presentan los balances de cada equipo, en cada caso se presenta el balance
materia o energia a régimen dinamico que represente a cada equipo. Se mostrara una explicacion
a detalle para el desarrollo de las ecuaciones en el primer equipo, en los subsecuentes equipos
similares esto se omitira.

1. Sobrecalentador de presion alta (SCA)

Este equipo funciona como un intercambiador de calor, en donde los gases de combustion
proporcionan el calor para sobrecalentar el vapor. La transferencia de calor se lleva a cabo desde
el lado de los gases, pasando por las paredes metalicas y llegando hasta el lado del vapor. Estos
equipos en realidad funcionan como un intercambiador de calor de tubos y coraza.
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Figura 3.2, Esquema del flujo de energia.
Balance de calor, lado gases

El primer balance muestra la transferencia de energia del fluido caliente hacia la pared del tubo,
esto se puede representar de la siguiente forma:

FLUJODE CALOR RAPIDEZDE .1
QUESETRANSHIERE| | ACUM ULACION
PORLA PAREDDEL | | DECALORENLOS

TUBODEL SCA GASESCALIENTES
En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:

FG Cpe (TG,ENTRADA - TG,SALIDA) - hTCG A(TG,SALIDA - Tp) =M GCONT Cpe

FLUJODE CALOR
QUECEDENLOS |-
GASESCALIENTES

dTG,SALIDA .2

dt

El primer término del lado izquierdo es el calor sensible que cede el fluido caliente, en este caso el
gas que se esta enfriando. El segundo término es la transferencia de calor en la pared, en este
caso los tubos (aqui es donde se utiliza el coeficiente de transferencia de calor). El término del lado
derecho es la acumulacién que se da en la masa y/o volumen contenido de los gases, este es calor
sensible que se manifiesta como el cambio diferencial de la temperatura de los gases de salida del
equipo con respecto al tiempo. La ecuacién final en estado dinAmico a utilizar para este equipo es:

dT. 1.3
FG Cpe (TESCA - TSSCA) - hTCG A(TSSCA - TPSCA) =M GCONT CpG %

Balance de energia, en la pared del tubo

El segundo balance muestra la transferencia de energia que se presenta en la pared del tubo; esto
se puede representar de la siguiente forma:

FLUJODE CALOR RAPIDEZ DE I1.4
FLUJODE CALOR ]
QUE TRANSFIERE EL ACUMULACION
QUE TRANSFIERE
FLUIDOCALIENTE |- - DECALOR
LA PARED AL
A LA PARED DEL EN LA PARED DEI
FLUIDOFRIO
TUBO DEL SCA TUBODEL SCA

En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:

dT 1.5
hTCG A(TG,SALIDA _TP) - thv A(TP _TV,SALIDA) =M PCpP dtP
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Los términos del lado izquierdo son los concernientes a la transferencia de calor que se lleva en la
pared, donde el primero es el transporte de la energia del lado de los gases hacia los tubos y el
segundo es de los tubos al vapor (aqui es donde se utiliza el coeficiente de transferencia de calor).
El término del lado derecho es la acumulacién que se da en la pared de los tubos (masa metalica),
este es calor sensible cuya variacion se manifiesta como el cambio diferencial de la temperatura de
la pared de los tubos con respecto al tiempo.

La ecuacion final en estado dinamico a utilizar para este equipo es:

daT 1.6
hTCG A(TSSCA _TPSCA) - thv A(TPSCA - T24) =M PCpP g:c 2

Balance de energia, lado vapor

El tercer y Ultimo balance en este equipo muestra la transferencia de energia de la pared del tubo
hacia el fluido frio esto se puede representar de la siguiente forma:

FLUJODE CALOR| !
FLUJODE CALOR RAPIDEZ DE
QUETRANSFIERE | |\ \BSORBE | | ACUMULACION
FAPAREDDEL 17 B vAPOREN || DECALORENEL
TUBO DEL SCA EL SCA VAPOR DEL SCA
| ALVAPOR )
En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:
dTV,SALIDA -8
hrev A(Te =Ty saipa) = R CPy (T sacioa = Ty enmrana) = Mucont CPy Codt

El primer término del lado izquierdo es la transferencia de calor en la pared, en este caso los tubos
(aqui es donde se utiliza el coeficiente de transferencia de calor). El segundo término es el calor
sensible que absorbe el fluido frio, en este caso el vapor. El término del lado derecho es la
acumulacion que se da en la masa y/o volumen contenido del vapor que se esta calentando; este
es calor sensible que se manifiesta como el cambio diferencial de la temperatura del vapor de
salida del equipo con respecto al tiempo.

La ecuacidn final en estado dinamico a utilizar para este equipo es:

dT,, 1.9

thv A(TPSCA - T24) - F24va (T24 - Tzs) =M VCONT va dt

En este caso, las tres ecuaciones que representan el sobrecalentador, son las ecuaciones 111.3,
111.6 y 111.9. La cantidad que representa a la masa contenida en cada seccidn sera sustituida por el
producto de la densidad por el volumen, ya que el volumen es un dato conocido de las
dimensiones de cada quipo. Despejando las variables de estado, se obtienen las ecuaciones que
formaran parte del sistema de ecuaciones diferenciales a resolver,

.10
FGCpG (TESCA T )_ A m — Tosca
ATecn 2
dt PcVescaCPes
Tescn + Tsxcn T+Ty .11
_ESCA T ISCA _ T AT 237 24
AT e _ Ai( 2 paca |~ Ao| Tesca 2
dt PeVescaCPp
T +T .12
aT A, (TP&?A - 23224j - FVACpV (T24 - T23)
24 _
dt PyscaVyscaCPusca
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2. Sobrecalentador de presién intermedia (SCI)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo

SCA.
T +T 111.13
FG Cpe (TSSCA - Tssc )_ As Tssa A S TPSCI
AT 3 2
dt PcVese CPs
T+ T T +T. ll.14
dTPSCI _ A\;[Tssa A 2 = _TPSCI j_ A{Tpsu i 2 21}
dt PrVes CPp
T +T 111.15
Al Toee — el B FoCpy (T21 _Tzo)
dT,, B
dt Pvser Vs CPuscy

3. Sobrecalentador secundario de presion intermedia (SCI2)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo

SCA.
T +T .16
dT FGCpG (Tssm - Tssm 2 ) - A{SSCIZSSCIZ - TPSCI 2j
sCl2 _
dt PcVesi 2CPs
T o 4T T 47T .17
dTPSCI2 ~ AS( = 2 =52 _TPsazj_Ae(Tpsmz - 2 20}
dt PeVpsi 2CPp
T.+T .18
dT Ae(Tpsm 2 Mj o F19va (Tzo o T19)
20 _
dt Pusci 2Vuse 2CPvsc 2
En estos dos Ultimos equipos; el valor del F,4 se puede expresar como,

Fio=Fy +Fg .19

El Fj viene de la salida de la turbina de vapor de alta presién. Es el vapor de salida de la turbina
de vapor de alta presion que se mezcla con el generado en el domo de intermedia.

4. Sobrecalentador primario de presion alta (SCA1)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo

SCA.

TSF +Tssc 11.20

FGCpG(TSF _Tsscm)_ A{ 2 A _Tpscmj

dt PcVesemCPs

ATocm
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dTPSCAl A7[TS: +2T$CA1 _TPS:Alj - As(TPSX:Al - T22 ;TZS ] e
dt PeVescnCPe
A{{T _T22+T23j_|: CpV(T T ) .22
dT,, PSCAL 2 VA 237 12
dt PuscaVvseas CPyscar

5. Evaporador de presion alta (EVA)

Las consideraciones para los balances dinamicos en este equipo son las mismas que se
plantearon en el equipo SCA pero varia para el tercer balance ya que entes caso se tiene
generacion de vapor. El desarrollo se muestra a continuacion.

dT, .23
FG Cpe (TSF 2 TSEVA) - hTCG A(TSEVA - TPEVA) =M GCONT CpG %
dTPEVA .24
hTCG A(TSEVA _TPEVA) - thv A(TPEVA - TSATEVA) =M PCpP T

El tercer y ultimo balance en este equipo muestra la transferencia de energia de la pared del tubo
del EVA hacia el fluido frio que en este caso es el liquido que se esta evaporando. Esto se puede
representar de la siguiente forma:

FLUJODE CALOR RAPIDEZ DE .25
QUE TRANSFIERE CALOR GANADO ACUMULACION DE
LAPAREDDEL | POREL AGUA = CALOREN LA MEZCLA
EN EL EVA
TUBOAL VAPOR AGUA -VAPOR EN EL EVA
En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:

d 11.26
thv A(TP - TSATURACI ON ) - FLIQ—VAP (hLIQ—VAP - hENTRADA) = a M AC hSEVA

El primer término del lado izquierdo es la transferencia de calor en la pared, en este caso los tubos
(aqui es donde se utiliza el coeficiente de transferencia de calor). El segundo término es el calor
latente que absorbe el fluido frio, en este caso el liquido para pasar al estado gaseoso (vapor). El
término del lado derecho es la acumulaciéon que se da en la masa y/o volumen contenido de la
mezcla liquido vapor que se encuentra en el evaporador.
La ecuacidn final en estado dinamico a utilizar para este equipo es:

d .27

thv A(TPEVA - TSATEVA) - FSEVA(hMEVA - hEEVA) = a M AC hMEVA

Esta ultima ecuacion se re-arreglara para tener una mejor manipulacién de las variables.
El balance general de materia del evaporador se puede expresar mediante,
d 111.28
Feeva — Fseva = a M ac

Sustituyendo la ecuacidn anterior en la ecuacion 111.27 y simplificando se puede obtener:
d .29
thv A(TPEVA - TSATEVA) + FSEVAhEEVA - FEEVAhMEVA =M AC E hMEVA

En este caso, las tres ecuaciones que representan el evaporador, son las ecuaciones 111.19, 111.20,
y 111.29.
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Para resolver completamente este equipo es necesaria la inclusiéon de las siguientes ecuaciones y
de algunas consideraciones importantes,

Calidad de vapor, se obtiene de un balance de energia del proceso de evaporacién del agua en los
tubos del evaporador de alta y la formacién de la mezcla liquido-vapor,

huea — Nia .29
XA = h
h\/A A
Densidad de la mezcla, liquido-vapor Balzhiser et al. (1972).
11.30
PvaPLa

Pua T X\/A(pLA - pVA)
Realizando un balance de energia sobre el liquido que entra al evaporador, se puede conocer la
entalpia de la mezcla liquido vapor a la entrada al evaporador, (ver figura 3.1)

h _ I:SEVA(:L_ XVA)hLA + F13h13 111.31

EEVA —

Pua

I:EEVA
Para conocer el flujo de entrada al evaporador, Astrém et al. (1972), desarrollaron la ecuacion que
describe el flujo de la mezcla liquido vapor a la entrada del evaporador,

Feeva = \/ KaPia (pLA ~ Pva )aVAVSUBI ENTES
Esta ecuacién la plantearon considerando que la fuerza impulsora del fluido es la diferencia de
densidades, esto lo encontraron concentrando sus pruebas en la parte que ellos llamaron
“Subientes”, que es la parte en donde la mezcla liquido vapor fluye antes de salir del evaporador.
También agregaron un factor al que llamaron “Distribucion del vapor dentro del Evaporador”, el
cual desarrollaron y llegaron a la siguiente expresion,

11.33
Qp = Pia 1— Pva |n[1 N Pia ~ Pua XVA]

.32

Pra ~ Pva (,0 LA~ Pva )XVA Pva

Esta ecuaciéon la obtuvieron considerando una distribucidn lineal de la cantidad de liquido
vaporizada dentro del evaporador. En sus Ultimos trabajos Astréom et al. (1993 y 2000), han
realizado simulaciones para la generacion de vapor para diferentes casos obteniendo resultados
positivos. Es importante recalcar que ellos consideran que la vaporizacion del liquido es la misma
en todo el evaporador, como consecuencia de esto no se considero la distribucidn espacial de las
variables minimas adoptadas para fines de este trabajo.

Posteriores trabajos han desarrollado el estudio de la generacién de vapor, pero en especial
conocer la distribucién espacial de la vaporizacién del liquido. Los estudios de Delgadillo (2008)
hacen una profunda revision de este fendmeno. Pero hacen un especial hincapié en la
consideracion de ciertos balances energéticos para encontrar una relacion para el flujo de salida
del evaporador. Lo anterior se completa con el trabajo de Delgadillo et al. (2008) en donde
plantean un modelo que llaman de “paredes de agua”, y aqui es en donde ocurre la transferencia
de materia y energia que da lugar a plantear dos expresiones importantes. La primera es el flujo de
contribucidn por evaporizacion instantanea,

V. d dh dp .34
Feva = h\/AE_V?]LA|:pMAhLA Z\t/A - pMA(l_ XVA)FLA - hLA(l_ XVA)d',:IA}
Y la segunda es el flujo de contribucién por condensacién instantanea,
\Vi d d dp 11.35
Feon = h\/AE_W;]LA[_ Pualia ;(VtA ~ PuaXa gt/A —haXa d'tVIA}

Ambas expresiones se encuentran en ambos trabajos explicadas ampliamente en donde se
muestra el planteamiento y el desarrollo de las mismas para obtenerlas; para finalizar, plantean
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que el flujo de la mezcla liquido vapor a la salida del evaporador, se puede expresar de la siguiente
forma.

Feeva = Feeva + Feva + Foon I1l-36

Es importante mencionar como los tres trabajos que se mencionan en este parte se encuentran
muy relacionados, y que para el objetivo de esta tesis son una gran herramienta para darle una
solucion robusta y bien fundamentada al evaporador, donde se consideran los fendmenos de
evaporacion y condensacion instantaneos que ocurren en los tubos del evaporador de alta.

En esta parte se debe recalcar que el sistema Evaporador-Domo se encuentra en condiciones de
saturacion, ademas se considera en equilibrio el liquido y el vapor. Con lo anterior se puede
considerar rango de operacion adecuado para generar expresiones en funcion de la presion del
domo (Ppa), para la temperatura de saturacion, la entalpia del liquido, la entalpia del vapor, la
densidad del liquido y la densidad del vapor. Estas consideraciones se mencionan en este
evaporador, pero seran considerados en los demas evaporadores.

Temperatura de saturacién del vapor,

Terrevn = 77.58P,, "% Toran = K, P, = Pa 111.37

Entalpia del liquido saturado,

J 111.38
h_, = 0.046P,, +92932; h , = P Poa = Pa

Entalpia del vapor saturado,

B " 5 6. B J B 111.39
h, = —2X10°P,, + 0.022P,, +3x10%; h,, = (g Pm=Pa

Densidad del liquido saturado,

] ) k 111.40
. =—6x10"3P,2 ~5x10°P,, +808.4; p,, = m%, P, = Pa

Densidad del vapor saturado,

.41
Pus =8X107°P,,*> ~9x10°P,, +56.69; p,, = kﬁg, P, = Pa
m

Finalmente para conocer el flujo de vapor que entra al domo de presion alta,

Fua = FeuaXia 42

La cantidad que representa a la masa contenida en cada seccion sera sustituida por el producto de
la densidad por el volumen, ya que el volumen es un dato conocido de las dimensiones de cada
quipo. Despejando las variables de estado, se obtienen las ecuaciones que formaran parte del
sistema de ecuaciones diferenciales a resolver,

T +T 11.43
FoCpo(Tay —Tapn)— A —F2—-8A_ T
dTeva _ 2
dt PcVeevaCPs
Teo+ T I11.44
ATomn Ay # Teeva |~ A ( PEVA — SATEVA)
dt PeVeevaCPp
thEVA — AiO( PEVA — SATEVA)+ FSEVAhEEVA FEEVAhMEVA .45
dt PuaVeva
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6. Domo de presion alta (DA)

En este caso se presentaran los balances que se utilizaron para describir cada fase en el domo.
Balance para el liquido del domo. Se propone este balance de materia para cuantificar el liquido
gue se acumula en el domo, la expresién de la acumulacién de liquido en el domo es funcién de su
geometria. El domo es un cilindro con tapas semiesféricas. El balance se puede representar de la
siguiente forma:

; RAPIDEZ DE 111.46
FLUJODE LIQUIDO FLUJODE AGUA FLUJODE AGUA 3
ACUMULACION
EN LAMEZCLA |+ DE - DE = ;
. . . DEL LIQUIDO
LIQUIDO-VAPOR ALIMENTACION RECIRCULACION
EN EL DOMO
En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:
d .47
Feva@—Xa) + Fiz — Fegya = at M iac
El término referente al flujo de agua de recirculacién se describe como la parte de liquido que
saliendo del evaporador se vuelve a introducir en el evaporador en conjunto con el flujo de
alimentacion. Esta es una consideracion que parte de los trabajos de Delgadillo (2008). La
deduccion completa del término del lado derecha se puede consultar en el trabajo de Delgadillo
(1981), este trabajo considera la geometria del domo como funcién del radio de las tapas
semiesféricas y de la longitud del cilindro esférico.
La ecuacidon de balance dindmico para el liquido es:
2 d 111.48
FSEVA(l_ XVA) + F13 - FEEVA = p[ZLDA\/ZNDArDA - NDA +1'206NDA(2rDA - NDA) a NDA
Para el balance del vapor del domo se plantea la siguiente expresion como balance de materia.
FLUJODEVAPOR] [FLUJODEVAPOR]| [RAPIDEZDEACUMULACION 1l.49
EN LAMEZCLA |-| SALIENDODEL |=| DEL VAPORENEL DOMO
AGUA - VAPOR DOMO Y TUBOSADYACENTES
En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:
dM 5 [1.50

FSEVAXVA - Fzz - dt

d .51
FevaXoa — Fz = a(pVAVDA)
dp 111.52
FSEVAXVA - Fzz = VDA A

dt
Finalmente para conocer el flujo de vapor que sale del domo de presion alta, se realiza un balance
de flujo de fluidos en funcién de las presiones. El balance se realiza desde el domo hasta antes de
la entrada de la valvula de vapor de presion alta (corriente 24),

PDZA B Pzi
T24

En este caso, las dos ecuaciones que representan el domo, son las ecuaciones 111.48 y 1I1.52. La
cantidad que representa a la densidad en la ecuacion 111.52 sera sustituida por la expresion IIl.4, y
asi obtener como variable de estado a la presién del domo de presion alta, finalmente se obtienen
las ecuaciones que formaran parte del sistema de ecuaciones diferenciales a resolver,

dNp, _ Feeva (1= Xa) + Fis — Feeva . 11154
&t 2Loa[2NoaTon — Nou? +1.206N,, (218 — Noy)|

111.53
Fzz = CFA
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dPDA _ FSEVAXVA — Fzz N1.55
dt 10V, [1.6X1072P,, —9x10°°|

Las ecuaciones a resolver para este equipo son las ecuaciones 111.54 y 11.55. EI nGmero 10 es el
factor de volumen; este valor ilustra el contenido de vapor desde el domo hacia el siguiente
sobrecalentador; a pesar de considerar el balance Unicamente del domo, este interactla en
conjunto con el siguiente equipo. Este factor se recomienda en los trabajos de Delgadillo (2008).
Estas consideraciones se ilustran en las ecuaciones de este domo, pero también seran
consideradas en los demas domos.

El sistema Evaporador-Domo se debe resolver conjuntamente, ya que ambos dependen de las
mismas variables, ademas de que las variables de integracién se usan en conjunto.

7. Sobrecalentador de presién baja (SCB)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
SCA.

111.56
FG Cpe (TSEVA - Tsscs) - Au M - TPSCB
ATes 2
dt PcVescsCPs
T 4T T 47T .57
dTPSCB An( =R 2 S8 _TPSCBJ - Aiz (TPSCB - 2 15}
dt PrVpscsCPp
T +T 111.58
dT. A12 (TPSCB - 14215j - FVBCpV (T15 - T14)
15 _
dt PsceVvsos CPyscs

8. Sobrecalentador primario de presién intermedia (SCI1)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
SCA.

111.59
FGCpG (Tssca _Tsscu) — Ay M — Toson
descu B 2
dt PcVesei1CPs
T 4T T 47T 111.60
dTPSCIl A13( =B 2 S _TPscuj_ A14(TP$I1 o 2 l7j
dt PeVes1CPp
T.+T 11.61
A14 TPscu - |- FVI va (T17 _Tlﬁ)
dT,, B
dt PusciVsoi 1 CPuscis
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9. Economizador de presion alta (ECA)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
SCA.

.62
FG Cpe (Tsscu - TSECA) - A15 m - TPECA
ATgca _ 2
dt PcVeecalPs
T AT T 4T 111.63
dTPECA _ A15 (SSCHZSECA - TPECAJ - Ai6 [TPECA - 12213j
dt PpVeecalPp
T.+T 111.64
dT. A16 (TPECA - Hj - F13CpL (T13 - le)
13 _
dt PrecaViecaCPieca

10. Evaporador de presion intermedia (EVI)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
EVA.

T +T 111.65
dT FG CpG (TSECA - TSEVI ) - A17 (SECAZSEV' - TPEVI j
SV _
dt PcVern CPs
Teeen + Ty 111.66
dT Az (2 ~ Teew j — As(Teev — Tsarew)
PEVI
dt PeVeen CPp
thEVI — A18 (TPEV| _TSATEVI ) - FSEVI (hMEVI — hEEVI ) — hMEVI (FEEVI — FSEVI ) 111.67
dt P Ve

Para resolver correctamente este equipo es necesaria la inclusion de las siguientes
consideraciones:
Calidad de vapor,

hyew —hy I1l.68

XV = _MEMI BT
! h\/l_hLI

Densidad de la mezcla,

_ Pu P 11.69
Pw =
Pu T Xy (pu ~ Pw )
Entalpia de la mezcla liquido vapor a la entrada al evaporador,
h _ FSEVI (1_ Xy, )hu + I:1oh10 .70
EEVI —
Feev
Flujo de la mezcla liquido vapor a la entrada del evaporador,
.71
Feev = \/k| P (pu — P )aVIVSJBI
Distribucién del vapor dentro del Evaporador,
.72

o, = Pu {1_ Pui |n[1+ Pu ~ P X, ﬂ
Pu ~ Pu (IOLI ~ P )X\n Pwvi
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Flujo de contribucién por evaporizacion instantanea,

V. dx,, dh dp .73
F. = EVI h . 1— U _h (1- MI
EVIi h, —h. |:le U gt Pwmi ( Xu ) it LI ( Xu ) it }
Flujo de contribucién por condensacion instantanea,
\V/ dx,, dh, dp .74
Feai :h\/liwhu[_pw hy ditl_pw Xy dtl —hy Xy dEM

Flujo de la mezcla liquido vapor a la salida del evaporador,

Feu = Feev + Fevi + Feai .75

El rango de operacion para generar las siguientes expresiones en funcion de la presiéon (Pp,) es de
450 a 550 K.
Temperatura de saturacién del vapor,

Tearen =106.8P, o Torew =K, Py =Pa I1.76

Entalpia del liquido saturado,

H 0P 2 o ~ .77
L == 2 4+0.156P,, +62903; h,, " P, =Pa

Entalpia del vapor saturado,

B - 2 6. B J B .78
h, =-3x10°P, % +0.024P,, +3x10°%;h, g P, =Pa

Densidad del liquido saturado,

.79
pu =2X102R, 7 —4x10°°P, +921.8; p, = 9 P, = Pa
m
Densidad del vapor saturado,
4 2 s kg 11.80
py = IX107 P, " +5x10™ P, +0.0492; p, =ﬁ' P, =Pa
Finalmente para conocer el flujo de vapor que entra al domo presion intermedia,
Fu = Feu Xy .81

11. Domo de presién intermedia (Dl)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
DA.

dNDI _ . FSEVI (1_ X ) + FlO B FEEVI " .82
dt Pu lZLDI \/2ND| 'or — NDI ’ +1'206ND| (2rDI o NDI )J
dP,, _ Few X —Fis .83
dt 10V, [1.4X10°P,, +5x10°° |
_— PD2| _ P1§ 111.84
Ty
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12. Flujo por la Valvula de agua de alimentacién de presion intermedia (VAAI)
El flujo de agua de alimentacién se introduce mediante la valvula de control de intermedia;

considerando una valvula de caracteristica lineal, planteando un andlisis a partir del balance de
Bernoulli, se llega a la siguiente ecuacién para un fluido en estado liquido,

Fio = Xvan Cu +/Fo = Py 185

Donde: F,, es el flujo, Pyy P, son las presiones antes y después de la valvula respectivamente,

C,, es el coeficiente de flujo de la valvula (expresa la capacidad de flujo de la valvula) y X, €s
el porcentaje de apertura de la valvula.

13. Economizador de presién intermedia (ECI)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo

SCA.
T +T 111.86
dTSECI ~ FGCpG (TSEV| _TSECI ) - '6‘19(&%25'5CI _TPECI j
dt PcVeea CPg
Teu +T T, +T, .87
dTPECI ~ Aig (EVIZSECI - TPECI j - Azo (TPECI - 9210j
dt PeVeec CPp
T +T 111.88
dT. Azo [TPEG - 9210j - FlOCpL (TlO - Tg)
10 _
dt PreciViec CPLea

14. Flujo por la Valvula de agua de alimentacién de presién alta (VAAA)

Las consideraciones para el balance son las mismas que se plantearon para la valvula VAAI.

Fiz = XuaanCua P — B2 1189
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15. Bomba de agua de alimentacién para los domos de presion alta e intermedia (BBAA)

Para la bomba de alimentacién se dispone de la informacion del comportamiento de la presién de
descarga versus el flujo. Estos datos se obtuvieron de la informacion de la planta a diferentes
cargas. La grafica del comportamiento, mejor conocida como “curva de la bomba”, se presenta a
continuacion.

2.0E+07 -~

1.8E+07 4

1.6E+07 -

1.4E+07

1.2E+07

1.0E+07

Presion de descarga (Pa)

8.0E+06 ~

6.0E+06 . . . . . ]
0] 100 200 300 400 500 600

Flujo (ton/h)

Figura 3.3, Curva de comportamiento de la bomba

Una manera de representar el flujo de agua de alimentacion que pasa por la bomba es
considerando un comportamiento parabdlico, con lo cual se obtiene la siguiente ecuacion:

— 111.90
I:7 - CB PFB - P11
En donde P es la presion del foco de la parabola que forma la curva del comportamiento de la
bomba, graficamente es la presion sobre la ordenada al origen que se obtiene de la curva de la

bomba. Esta ecuacion relaciona la caida de presion con el flujo de la bomba. Cg, es el coeficiente
de flujo de la bomba.

La salida de la bomba se distribuye a dos lineas diferentes flujos y a diferentes presiones, para
poder representar esto, se propone una “restriccion de flujo debida a la division de flujo”, R. Esto se
considerard como una restriccibn que aporta Unicamente la caida de presién al flujo que se
requiere.

A la salida de la bomba se tienen dos flujos liquidos: flujo de intermedia ( F, ) y flujo de alta (F,).
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La figura 3.4 muestra con mas detalle un arreglo esquematico de estos equipos.

A 4
A 4

VAAI DI
ECI

ﬁ'U
\ 4

VAAA ECA DA
BBAA

Figura 3.4, Sistema de flujo (bomba, valvulas y economizadores)

El flujo de intermedia sale de la bomba, pasa a través de la restriccion, después por el ECI,
después por la VAAI, para finalizar en el DI. El flujo de alta sale de la bomba, pasa a través de la
VAAA, después por el ECA, para finalizar en el DA.

En la figura 3.4 es claro observar que el balance de materia en el sistema es:

|:7 — |:I + |:A .91
Sustituyendo la ecuacién V.91 en V.92 se obtiene,
— 111.92
CB PFB_P:I.l _FI +FA

Esta es la primera ecuacién con F,; como primer incégnita.

El primer analisis es para el flujo hacia el de intermedia; considerandolo como una restriccion de
flujo debida a la divisién de flujo

— 111.93
FI - CR I:)11 - Pg
Caida de Presion sobre el ECI
— 111.94
I:| - CECI Pg - PlO
Caida de Presion sobre la vélvula de agua de alimentacion de presion intermedia (VAAI)

Fio = Xvaa Cui +/Po = Po 11195

En este caso, F, = F,

El segundo andlisis es para el flujo hacia el domo de alta; a través de la valvula VAAA.

Fiz = XvanCuar/ P — P 11-96

En este caso, F; =F,

La caida de presién en el ECA
Fa=Cecar/P2 — Poa .97
Considerando lo anterior, se realizard un balance de presiones desde el punto de la P, que es el

punto de salida de la bomba hasta el domo de presion intermedia. Para hacer este calculo de las
caidas de presiones, es preciso utilizar las ecuaciones que se dedujeron para conocer la caida de
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presion en cada equipo, y por ultimo considerar que el domo se encuentra a una altura diferente.
Haciendo lo anterior, se obtiene:
2 2 2 11.98

I:I I:I I:I
— | + +| —— | —pgh
CR CECI XVAAI c:VI
Esta es la segunda ecuacion, con F, como segunda incdgnita.
Haciendo las mismas consideraciones anteriores, se realizara otro balance de presiones desde el
punto de la P, hasta el domo de presién alta. Haciendo lo anterior, se obtiene:
2 2 11.99
po P Fa )
1 oA Ty C ~d
VAAACVA ECA

Esta es la tercera ecuacion, con F, como tercera incégnita. Con lo anterior, se obtiene un sistema

de 3 ecuaciones con 3 incégnitas (111.92, 111.98 y 111.99) cuya solucidon simultdnea representa el
sistema de bombeo; este sistema se resuelve de la siguiente manera:

1. Inicializar los valores de F,yde F,.

I:)11 - PDI =

Calcular P, utilizando la ecuacion V.92.
Recalcular F, utilizando la ecuacién V.98.

Recalcular F, utilizando la ecuacién V.99.

a M DN

Confirmar el valor de P,; nuevamente con la ecuacién V.92.

Este sistema de ecuaciones algebraico se debe resolver simultaneamente con las ecuaciones
diferenciales. Esto se puede realizar en Simulink® haciendo uso de la funcion de condicién inicial,
y al mismo tiempo haciendo que esta variable se recalcule. Esta iteraciéon se vera reflejada en un
mensaje de error, en donde indicard que tiene un lazo algebraico (“algebraic loop”). En este caso
no es propiamente un error, sino solamente la indicacion de que se esta resolviendo una ecuacién
algebraica, y en este caso particular es una iteracion.

16. Evaporador de baja presion (EVB)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo

EVA.
T +T 111.100
dT FG Cpe (TSECI - TSEVB ) - Azl(SEGZSEVB - TPEVB j
FVB _
dt PcVereChPs
T 4T 111.101
dT A21[515(:|2$\/|3 - TPEVB j - Azz (TPEVB - TSATEVB )
PEVB
dt PeVeevsCPp
thEVB _ Azz (TPEVB B TSATEVB) - FSEVB (hMEVB — hEEVB) - hMEVB (FEEVB B FSEVB) 11102
dt PueVew

Para resolver correctamente este equipo es necesaria la inclusion de las siguientes
consideraciones:
Calidad de vapor,

_ 111103
hMEVB hLB

X =
° h\/B _hLB
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Densidad de la mezcla,
PusPLs 111.104

Pve t Xp (pLB ~ Pwvs )
Entalpia de la mezcla liquido vapor a la entrada al evaporador,

FSEVB(l_ Xg )hLB + F4h4 - I:7h7 111105

I:EEVI
Flujo de la mezcla liquido vapor a la entrada del evaporador,

Feeve = \/kBpLB (pLB ~ P )avsvsuas
Distribucién del vapor dentro del Evaporador,

_ 111107
Ay = P {1_ Pvs |n(1 n Pie ~ Pvs Xg j}
Ps ~ Pvs (p e ~ Pvs )XVB Py

Flujo de contribucién por evaporizacién instantanea,

Pwme

hEEVB =

[11.106

V. dXV dh dp 111.108
F.  —_ B8 h . —vB _ 1— B _h.(1- M8
EVBi he—h, |:pMB 8 gt IOMB( X\/B) dt LB( XVB) dt :|
Flujo de contribucién por condensacioén instantanea,
\V/ dx,, dh, dp 11.109
F.. —=_ B8 |_ VB VB _ MB
CoBi he—h., |: Pushie it PveXve dt g Xye ot

Flujo de la mezcla liquido vapor a la salida del evaporador,

FSEVB = FEEVB + FEVBi + FCOBi lil.110

El rango de operacion para generar las siguientes expresiones en funcién de la presion (Ppg) es de
370 a 500 K.
Temperatura de saturacién del vapor,

Teres =165.3P.. %" Teores = K. P = Pa .11

Entalpia del liquido saturado,

1.112
h, = 21824P,.°*": h, = ; P, = Pa
g

Entalpia del vapor saturado,
1.113
6 0.014 J
hg =2X10° Py hy =—kg, Pos = Pa

Densidad del liquido saturado,

~ k l.114
prs =3x10 H PD82 +986; pg = %' Pos = Pa
m
Densidad del vapor saturado,

B 2 5 kg 11.115

Pye = —1X10° Py, +5x10 ° Py, +0.033; pyg =5 , Py = Pa

m

Finalmente para conocer el flujo de vapor que entra al domo de presion baja,

Fie = FesXe .16
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17. Domo de presién baja (DB)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
DA.

dNDB - Fepe@-Xg)+F, —Fes — F . 11.117
A o [2Lon 2Nosron — Nog” +1.206Nos (2105 — No)]
dPDB _ FSEVBXVB - F14 111.118
dt 10V, |- 210 ®P,, +5x10°|
2 _p2? 111.119
Fie =Crp Fo - PlS
T15

18. Flujo por la Valvula de agua de alimentacién de presion baja (VAAB)

Las consideraciones para el balance son las mismas que se plantearon para la valvula VAAI.

Fune = XvaeCue/Ps — Pos 111.120

19. Economizador de baja presién (ECB)

Las consideraciones para los balances dinamicos son las mismas que se plantearon en el equipo
SCA.

T + Teeca l.121
FG Cpe (I-SEVB - TSECB) - Aza 5T TPECB
dTSECB B 2
dt PcVeeesCPs
A, Teevs + TSECB AT _ T,+T, ll.122
dTPECB 3 2 Toecs 4| ' PECB 2
dt PeVeecsCPp
T +T 11.123
dT. A24 (TPECB — -2 : ] - F3Cp|_ (T3 - Tz)
3 _

dt PrecsViecsCPLecs

20. Fuego suplementario primario (F)

A este equipo también se le conoce con el nombre de quemadores de fuego directo. Este equipo
se considero utilizando el siguiente balance:

ENERGIA POR I1.124
ENERGIA QUE 3 ENERGIA QUE POSEEN LOSGASES
COMBUSTION
POSEEN LOSGASES | + DEL GASEN LOS =| DESPUESDE LA COMBUSTION
DE COMBUSTION A LA SALIDA DEL QUEMADOR
QUEMADORES
En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:
FerCPs (Tesei2 = To) + Qe = Fe Cpe (T —Tp) l1.125
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Despejando la temperatura de salida de este equipo. Ty . Se obtiene,
Q 11.126
Te =Ten +
FGCpG
Como se mencioné en las limitaciones del modelo; la energia por combustion sera un valor que se

manejard como constante, ya que no se estara simulando la reaccién de combustién que origina
esta carga térmica.

21. Fuego suplementario secundario (F2)

Las consideraciones para el balance son las mismas que se plantearon en el equipo F.

For CPs (Tesews — To) + Qr» = For Cp (T, — T) 11127
Despejando la temperatura de salida de este equipo. Tg,. Se obtiene,
Q, 11.128

Tsrz =leem t

FCpg
22. Mezclador de vapor de presion intermedia (MV)

Las consideraciones para el balance son las mismas que se plantearon en el equipo F.

FlSCpV (T18 _To) + F17va (T17 _To) = FlQCpV (T19 _To) .129
Despejando la temperatura de salida de este equipo. T,g. Se obtiene,
Te = Flga-ls _To); Fy (r17 _To) +T, 111.130
19

23. Vélvula de vapor sobrecalentado de presion alta (VV)

El flujo de vapor sobrecalentado de alimentacion pasa a través de la valvula de control de vapor
sobrecalentado; considerando una valvula de caracteristica lineal, planteando un analisis a partir
del balance de Bernoulli, considerando que el vapor se comporte como un gas se llega a la
siguiente ecuacion,

1.131

24. Valvula de gas combustible 1 (VGC1)
Las consideraciones para el balance son las mismas que se plantearon para la valvula VV.

111.132
FVGCI = XVGC1CVGC1

25. Valvula de gas combustible 2 (VGC2)
Las consideraciones para el balance son las mismas que se plantearon para la valvula VV.

111.133
Fvecz = Xveczcvecz
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26. Turbina de vapor de presion alta (TV)

El paso de vapor por la turbina de vapor se considerara como una expansion isentrépica de un gas
ideal. Por lo cual la podemos representar de la siguiente manera:

111.134
Fo P Py )
Fw(hzs_hls): P 1_(P18j n
25

25

Donde: F, es el flujo que sale de la valvula de vapor sobrecalentado y pasa a través de la turbina
de vapor, ¢ es el coeficiente isentrdpico; y 77 es la eficiencia de la turbina de vapor.

Es necesario recordar las siguientes ecuaciones involucradas en este céalculo.
C. 11.135

El cociente las capacidades calorificas a presion y volumen constante,
K-1 11.136

(DZK

Estas tres Ultimas ecuaciones se pueden consultar en Balzhiser et al. (1972).

Existe una relacion entre la presién en el domo de presion alta, la valvula de vapor sobrecalentado
y la turbina de vapor. El flujo de vapor que circula por estos tres equipos es el mismo, pero existe la
caida de presion entre ellos, lo cual afecta la generacion de vapor y la presion en el domo de
presion alta La figura 3.5 ilustra de una mejor manera el esquema a considerar.

Foa Fr
PDA I:)24

A 4

v
A

DA SCAl SCA VVS TV

Figura 3.5, Esquema del sistema de flujo del domo de presién de alta hasta la turbina de vapor

Primeramente, se debe plantear la generacion de vapor a la salida del domo de alta, para eso se
utilizara la relacion de presiones entre la salida del domo y la entrada a la valvula de vapor
sobrecalentado:

1.137
P2 _ P2
Fua = Cea o =
T24
El flujo que pasa a través de la turbina considerandolo supersénico se puedo expresar como:
Py 11.138

Fon =C;
T

Para efectos del célculo de la presion a la entrada de la valvula de control de vapor a la turbina

(Corriente 24), y en consideracion de los retrasos de tiempo para el volumen de vapor entre el

domo y la valvula de control, pasando sobre el sobrecalentador de alta se considerd una expresion

de retraso de ler orden en lugar del andlisis detallado de balance de flujos.

dP,  Fuu—Fuy 111.139

at T
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Si la derivada es cero, esto indicaria que los flujos antes y después de la valvula de vapor
sobrecalentado son los mismos. Esto es correcto si el sistema no es perturbado.

Se propone una constante de tiempo suficientemente pequefia para no tener disturbios en la
presion. Este balance se considera como un retraso de primer orden.

Igualando las ecuaciones 111.138 y 111.131 se puede obtener la siguiente expresion:

P, 111.140
P25 =

()
XwCu

Para resolver la Turbina de vapor es necesario obtener el valor de h; de la ecuacion 111.134. Para

poder predecir la temperatura de salida de la turbina de vapor, se utilizara el Cp del vapor como

medio para calcular las entalpias de entrada y de salida de la turbina de vapor. Partiendo de que
se conoce el valor de la temperatura a la entrada de la turbina de vapor, se puede calcular el valor

de la entalpia a la entrada haciendo uso del Cp,, del vapor. Se dispone de una ecuacién que
describe la capacidad calorifica del vapor en funcién de la temperatura,

[.141
Cp, = 6.85515—-0.00288115T + 24042.7

. cal
Donde las unidades del Cp,, = oIk y de la temperaturasonT = K .
mo

La entalpia a la entrada de la turbina se calcula mediante,

h25 _ h\/A +.[vad-|- 11.142
La ecuacién anterior calcula la entalpia del vapor sobrecalentado, primeramente se obtiene la
entalpia del vapor saturado h,,, esta se obtiene de la ecuacién 111.39, después se integra el

Cp, de la temperatura de saturacién del domo de presién alta hasta la temperatura de entrada de

la turbina de vapor. Una vez evaluadas todas las variables, se puede resolver la ecuacion 111.134
para conocer la entalpia de salida de la turbina de vapor. Una vez obtenida la entalpia de salida de
la turbina de vapor se debe resolver la siguiente ecuacion para encontrar el valor de la temperatura

de salida T,

hy = h,, +ICdeT 111143

La ecuacion anterior calcula la entalpia del vapor sobrecalentado, Integrando la ecuacion del
Cp, de la temperatura de saturacién del domo de presion alta hasta la T,g, se obtiene,

T 11.144
= +6.85515(T,; — 1 —0.0014405(T,,> — T ? )+ 24042.7In—2—
8 A 18 SATEVA 18 SATEVA

SATEVA

Esta ecuacion se debe resolver para encontrar el valor de la temperatura de salida de la turbina de
vapor T,5. En esta ecuacién se puede observar que requiere un método numérico para resolverse

debido a que la ecuacion es no lineal. Este detalle se puede resolver en Simulink® incluyendo una
programacion para resolver Gnicamente esta ecuacion por el método de Newton-Raphson. Este
tipo de programacion adicional se puede hacer en Simulink® haciendo uso de una utileria llamada
S-Function. Esta utileria resuelve la ecuacion algebraica no lineal al mismo tiempo que se
resuelven las ecuaciones diferenciales.

El valor de salida de T, sera el que cerrara el ciclo de célculo al ser el dato de entrada de la
ecuacion 111.130.
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Anteriormente se mostré un planteamiento para el sistema de presiones en funcién del flujo de
vapor de presion alta F, . (Ecuaciones 111.137, 111.138, 11.139 y 111.140).

Estas 4 ecuaciones se resuelven de la siguiente manera:
1. Calcular el valor de F, de la ecuacién V.137.

2. Calcular P,utilizando la ecuacién V.140.
3. Calcula F,, utilizando la ecuacién V.138.
4

Resolver la ecuacion diferencial V.139 para obtener el nuevo valor de P,,.

Hasta este momento se han presentado todas las ecuaciones de los equipos que se encuentran
considerados en este trabajo; solo falta presentar las ecuaciones de los controladores para que el
modelo se complete y este listo para las pruebas.

I11.2.3 Control de combustion y control de nivel de los domos

El control real de una central de ciclo combinado es muy complicado, ya que considera el control
del nivel de liquido y de la presién en cada domo, el control de la combustién del gas combustible
antes de la turbina de gas, el control de las turbinas de vapor mediante su alimentacion de vapor, y
muchas cosas mas.

Debido a su complejidad, el control de este trabajo estara acotado solamente para controlar el nivel
del liquido en cada domo, y la presion del domo de presion alta. Solamente se controlaran 4
variables. Esto debido a que se dispone de la informacién necesaria para controlar el nivel en cada
uno de los domos, y porque se dispone de la informacién a la entrada de la turbina de vapor de
presion alta.

111.2.3.1 Control de presién del vapor sobrecalentado de presién alta
El control de presién consiste en controlar la presion del vapor sobrecalentado de presion alta, esta
presioén tiene un punto de ajuste que se compara con la presion real de la corriente 24.

En la operacion real de las CCC existe el control del flujo de vapor, esto como medida de la caida
de presion que existe entre la presion del domo en el que se gener6 el vapor y la presién con la
que llega a la turbina de vapor. La presion del vapor sobrecalentado de presién alta se controla
mediante los quemadores de fuego directo. Pero esta presién depende de la caida de presion que
hay entre la salida del domo y la entrada de la turbina. Por lo anterior, es muy importante incluir el
control de presién del vapor sobrecalentado de presion alta. El sistema de control se muestra en la
figura 3.6.

En la figura 3.6 se puede ver que se dispone del valor de la presiéon del vapor sobrecalentado de
presiéon alta, el cual se compara con su punto de ajuste, ambos se comparan y entran al
controlador para que calcule la salida del controlador de presion. En este Ultimo se calcula la salida
del controlador para la apertura de la valvula y asi actuar las valvulas de gas combustible de
acuerdo a lo que sea necesario.
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Presién del vapor
en la corriente 24

Punto de ajuste,
Presién en la corriente

24
A
A 4
Pl Controlador
de Presion
Apertura de
la valvula
v Valvula de control de v Valvula de control de
gas combustible para el gas combustible para el
Fuego suplementario Fuego suplementario
primario primario

Figura 3.6, Sistema de control del flujo de gas combustible de una unidad de generacion eléctrica

111.2.3.2 Control nivel de tres elementos en los domo de presién alta, intermedia y baja

El control de nivel del domo tiene los elementos principales del control real que opera en el
esguema de control llamado de tres elementos. Este sistema de control se aplicara a los 3 domos
de generacion de vapor. El sistema de control se muestra en la figura 3.7.

Este control es de 3 elementos debido a que se miden 3 variables de entrada: nivel del domo, flujo
de agua de alimentacién y flujo de vapor. El arreglo de control es el llamado en cascada porque la
salida de un controlador se introduce como punto de ajuste de un segundo controlador. El nivel del
domo es la variable a controlar, la sefial medida del nivel se compara con un valor fijo establecido
como punto de ajuste. Establecido cerca del 50% del rango del nivel del domo (correspondiente a
la mitad del didmetro del domo). Siendo el nivel del domo la variable mas importante, su
controlador se llama “controlador maestro”, cuya salida es el punto de ajuste de un segundo
controlador (controlador esclavo); el controlador esclavo considera el balance de materia en el
domo, es decir, lo que entra (flujo de agua de alimentacion) menos lo que sale (flujo de vapor) para
de esta manera corregir los cambios repentinos que pudiera tener el flujo de agua alimentacion o el
flujo de vapor antes de que tengan repercusion en alterar el nivel del domo.
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Flujo de agua de Flujo de Vapor Nivel del liquido
alimentacion en el domo

Punto de ajuste

del nivel del domo
A
A
+
v v Controlador
A le— PI Maestro
de Nivel
A\ 4
Controlador
Pl Esclavo
de Nivel
Apertura de
la valvula
A\ 4
Valvula de
Aguade

Alimentacion

Figura 3.7, Sistema de control del flujo de agua de alimentacion de una unidad de generacion
eléctrica

I11.2.3.3 Ecuaciones de los controladores de presiéon y de nivel

En esta parte se mostraran las ecuaciones empleadas para el acoplamiento de las ecuaciones del
control de presion y de nivel.

Las ecuaciones que se presentan son considerando los esquemas presentados en las figuras 3.6 y
3.7.

En este trabajo se van a considerar 4 variables a controlar: El nivel del liquido en el domo de

presion alta (N, ), el nivel del liquido en el domo de presién intermedia (N, ), el nivel del liquido

en el domo de presion baja (Npg) y la presion del domo de presion alta ( Py, ). Estas 4 variables

fueron escogidas ya que el propdsito principal de este trabajo se centra en el control de los domos
de generacion de vapor.

Para realizar el control, se cuenta con las valvulas de control; en cada una de ellas se encuentra un
porcentaje de apertura ( X ). Este valor sera la salida del controlador. Este se calcula mediante la
siguiente ecuacion,

Sc =Kpe+K, [edt+b 111.145

En el capitulo Il se explico la teoria de control y los diferentes criterios para su utilizacién. La
ecuacion 111.145 describe un control proporcional integral (Pl); se escogié un Pl debido a que su
sintonizacion es mas sencilla. El célculo del error se realiza utilizando la ecuacion I1.2.

Se resolveran 4 ecuaciones de este estilo, ya que el controlador debe ser considerado como otro
equipo dentro de la simulacion. En la siguiente tabla se muestra los valores a utilizar para la
resolucién de la ecuacion 111.145 para cada controlador.
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Controlador Variable a Punto de b Kp K. Variable
controlar ajuste ' Controlada
1, Esclavo N 1.192m 08 | 25 5 X
DA VAAA
1, Maestro N 1.192m 08 | 25 5 X
DA VAAA
2 Np, 0.87m 08 | 25 5 Xoma
3 N g 1.9m 08 | 25 5 X ang
4 PoA 13180000Pa | 0.8 5 |0.001 Xyeer» Xvecs

La sintonizacion de los controladores se realizd haciendo ensayos sistematicos sobre los valores
de las ganancias proporcionales e integrales.

Hasta este momento, el sistema de ecuaciones algebraicas y diferenciales a resolver es de mas 50
ecuaciones diferenciales, las ecuaciones algebraicas ayudan a obtener relaciones y ciertos valores
que ayudan para la solucién de las ecuaciones diferenciales, Es importarte hacer ver que las
ecuaciones diferenciales del sistema se encuentran acopladas.

Con esta primera parte se inicia el proceso de determinar el valor de todas las constantes
numéricas involucradas, de las cantidades que dependen de unas y otras, y también de los valores
de las condiciones iniciales.

En los siguientes capitulos explicara cdmo resolver estas ecuaciones y la inclusion de mas
ecuaciones o relaciones como medio para calcular valores que se necesiten dentro de la
simulacion.
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V. CALCULO DE CONSTANTES, PARAMETROS Y CONDICIONES INICIALES

En este capitulo se explicara a detalle la obtencién de todos los valores involucrados en el modelo
dindmico, y que empiezan desde la consideracién de las constantes, el calculo de los parametros y
condiciones iniciales a utilizar en la simulacién dinamica.

IV.1 CALCULO DE CONSTANTES, PARAMETROS Y CONDICIONES INICIALES

En el capitulo Il se explico la necesidad de obtener un conjunto de valores (constantes, parametros
y condiciones iniciales) para resolver adecuadamente el sistema de ecuaciones algebraicas y
diferenciales.

Partiendo de la obtencién de las ecuaciones del capitulo anterior, es facil observar que se
necesitan un conjunto de valores para resolver adecuadamente el sistema; para realizar lo anterior
se tomaran valores reales de la planta a régimen permanente, datos como valores de: flujos,
temperaturas, presiones etc.; seran presentados en este capitulo.

Las constantes en este caso serian: la gravedad de la tierra, la presién atmosférica del lugar donde
se ubica la planta, dimensiones de equipos. Estos valores son aquellos, que como su nombre lo
indica, son constantes.

Los parametros son aquellos datos de variables que permanecen constantes para una corrida pero
gue pueden cambiar en otra corrida, como la temperatura y la presion del gas combustible de
suministro. O como la posicién de una vélvula normalmente fija para que cuando mueve introduce
un disturbio y sirve para probar el comportamiento del modelo del proceso y los ajustes de los
controladores.

Las condiciones iniciales son los valores de condicion inicial requerida para la solucién de cada
ecuacion diferencial. Estos valores se obtienen de datos de la planta y los valores desconocidos se
calculan mediante un analisis a régimen permanente del estado dado de la planta; con lo que se
cumple el requisito de solucion simultanea del sistema de ecuaciones.
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IV.1.1 Datos de planta y consideraciones especiales

Los datos utilizados en régimen permanente a 100% de carga se obtuvieron de los datos de hojas
de datos de proceso. Los datos fueron los siguientes:

Corriente | F(ton/h) | T (K) P(Pa) h(J/kg) p(kg/m®) u(J/kg)
1 306.4 | 311.15 | 2.54x10° | 262051.812 | 983.212 -
2 387.5 | 333.15 - - 954.384 -
3 387.5 | 416.15 - - 925.558 -
4 306.4 | 416.15| 9.6x10° | 600207.088 | 925.558 -
7 292.4 | 429.15| 5.6x10° | 659169.792 | 909.091 -
9 30.9 | 428.15 | 4.34x10° | 672446.135 | 911.160 -
10 30.9 |497.15| 4.11x10° | 958224.542 | 838.286 -
11 261.5 | 428.15 | 1.43x10" | 672446.135 | 911.160 -
12 261.5 | 427.15 | 1.391x10" | 653538.546 | 921.980 -
13 261.5 | 596.15 | 1.318x10 | 1488516.257 | 660.309 -
14 14 429.15 | 5.6x10° | 2756773.339 | 2.958 -
15 14 607.15 | 5.2x10° | 3162495.193 | 1.841 -
16 30.9 |504.15 | 2.83x10° | 2806654.874 | 14.256 -
17 30.9 [594.15 | 2.78x10° | 3055999.748 | 10.846 -
18 256.1 | 631.15 | 2.72x10° 3135028 9.866 2859224
19 287 | 627.15 | 2.71x10° | 3134602.732 | 9.835 -
20 287 | 762.15 | 2.64x10° | 3432506.112 | 7.724 -
21 287 | 828.15 | 2.55x10° | 3634452.223 | 6.615 -
22 261.5 | 605.15 | 1.318x10’ | 2666627.348 | 79.808 -
23 261.5 | 792.15 | 1.294x10" | 3380133.431 | 39.546 -
24 261.5 | 841.15 | 1.269x10" | 3528099.13 | 35.197 -
25 261.5 | 841.15 | 1.229x10" | 3526235.5 | 34.0004 | 3164655.25
26 3.935 |303.15| 6x10° - - -
27 3.935 - Patwm - - -
28 7.362 | 303.15| 6x10° - - -
29 7.362 Patwm - - -

Las condiciones de presién, temperatura y flujo, son condiciones de operacién de la planta, las
entalpias y las densidades fueron obtenidas de tablas de vapor para el agua.
Los datos de las condiciones de los domos en régimen permanente son los siguientes:

Domo | P®a) | TK) | %X | pkam’)| p (kamd) | h @kg) | h, (kg

Alta 1.318x10’ | 605.15 0.5 639.27 77.04 700351.157 | 2947322.981
Intermedia | 2.83x10° | 504.15 0.45 824.62 15.20 424985.321 | 3048844.507

Baja 5.6x10° | 429.15 0.4 995.41 2.8 656029.692 | 2411073.450

En la tabla anterior, las tres primeras columnas son datos de las hojas de datos de proceso de la
planta, y las ultimas 3 columnas son datos que fueron recolectados de las tablas de vapor. Se debe
recordar que las condiciones de operacion en los tres domos son de saturacion.

Para calcular la densidad de la mezcla liquido-vapor se utilizé la siguiente ecuacion.

Pwm

PvPL

o tx (ol - py)

V.1

Para calcular las respectivas h,, y hg., de cada evaporador se consideraron las ecuaciones V.16,
V.18, IV.31, IV.32, IV.39 y IV.40 respectivamente.

Domo | 5 (kg/m® | h,, (I/kg) hegy (I/kg)
Alta 357.66 | 1823837.069 | 1094433.707
Intermedia | 460.38 | 1605721.536 | 664943.389
Baja 598.37 | 1358047.195 | 141107.720
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Los flujos de entrada y salida de cada evaporador, fueron calculados usando los siguientes
balances considerando régimen permanente:

I:EEVI

F
F —
A
FEEVA = F13 + FSEVA (1+ XVA)
F
F —_16
SEVI X,
= Fp + Feen L+ %)
=
E —__14
SEVB X5
= F14 + FSEVB (1+ XVB)

I:EEVB

Iv.2

V.3
V.4

V.5
V.6

V.7

De las ecuaciones anteriores, los valores de los flujos en régimen permanente son:

Flujo (ton/h) (kg/s)

F 523 145.24
SEVA

F 523 145.24
EEVA

F 68.66 19.06
SEVI

F 68.66 19.06
EEVI

Fews 35 9.72

E 35 9.72
EEVB

En todas las ecuaciones generadas asi como en los datos suministrados y calculados fueron
calculados de manera que se cumpla con la solucién simultanea del conjunto de ecuaciones
algebraicas y diferenciales; y puesto que la solucion parte de unos datos en régimen permanente
(100% de carga), en el calculo de parametros las derivadas se consideran igual a cero (no hay

variacion).

IV.1.2 Constantes

A continuacién se presentan las constantes que seran consideradas en la simulacién dinamica,
como se menciono en el capitulo I, estas pueden ser constantes universales o bien constantes de
diseflo, como dimensiones fisicas de los equipos o condiciones fisicas del lugar geogréafico en
donde se encuentra la planta.

No. | Literal TIPO Descripcién VALOR

1 Cp, Constante | Capacidad calorifica del material de 444.638 J/kgK
los tubos de los intercambiadores de
calor

2 Dpa Constante | Diametro de la parte cilindrica del 2.384m
domo de presion alta

3 Dos Constante | Diametro de la parte cilindrica del 3.8m
domo de presion baja

4 D, Constante | Didmetro de la parte cilindrica del 1.74m
domo de presién intermedia

5 Fe Constante | Flujo de los gases de combustion 1698 ton/h
sobre todo el recuperador de calor

6 g Constante | Gravedad de la Tierra 9.8 m/s”
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7 Loa Constante | Longitud de la parte cilindrica del 115m
domo de presioén alta
8 Los Constante | Longitud de la parte cilindrica del 9m
domo de presién baja
9 Ly, Constante | Longitud de la parte cilindrica del 11.5m
domo de presién intermedia
10 Paus Constante | Presion atmosférica del lugar 103991.4 Pa
11 Py Constante | Presion del foco de la parabola que 18000000 Pa
forma la curva del comportamiento
de la bomba
12 q Constante | Poder calorifico del gas de los | 33782026.65 J/kg
guemadores
13 Mon Constante | Radio de la media esfera (tapas del 1.178 m
domo) del domo de presion alta
14 Mom Constante | Radio de la media esfera (tapas del 1.54m
domo) del domo de presién baja
15 Mo Constante | Radio de la media esfera (tapas del 0.87m
domo) del domo de presion
intermedia
16 T Constante | Temperatura ambiente 303.15K
17 Tegen Constante | Temperatura de entrada de los 883.15K
gases de combustion al SCA
18 Vou Constante | Volumen del domo de presion alta 58.18 m°
(vacio)
19 Vv, Constante | Volumen del domo de presion 30.103 m®
intermedia (vacio)
20 Vog Constante | Volumen del domo de presion baja 117.36 m®
(vacio)
21 Veeca Constante | Volumen de los gases de 1128.539 m°
combustion dentro del ECA
22 Veecs Constante | Volumen de los gases de 677.264 m°
combustion dentro del ECB
23 Veea Constante | Volumen de los gases de 45.641 m®
combustion dentro del ECI
24 Veeva Constante | Volumen de los gases de 832.573 m°
combustion dentro del EVA
25 Vers Constante | Volumen de los gases de 154.088 m°
combustion dentro del EVB
26 Vegy Constante | Volumen de los gases de 136.215 m°
combustion dentro del EVI
27 Vegen Constante | Volumen de los gases de 138.66 m°
combustion dentro del SCA
28 Vegen Constante | Volumen de los gases de 964.36 m°
combustion dentro del SCA1
29 Veges Constante | Volumen de los gases de 29.358 m®
combustién dentro del SCB
30 Vegy Constante | Volumen de los gases de 208.09 m®
combustion dentro del SCI
31 VN Constante | Volumen de los gases de 38.822 m°
combustion dentro del SCI1
32 Ve 2 Constante | Volumen de los gases de 306.847 m®
combustion dentro del SCI2
33 \V/ Constante | Volumen del vapor y/o liquido dentro 713.070 m®
HECA del ECA
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34

VLECB

Constante

Volumen del vapor y/o liquido dentro
del ECB

427931 m°

35

LECI

Constante

Volumen del vapor y/o liquido dentro
del ECI

28.838 m°

36

PECA

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del ECA

180.139 m®

37

VPECB

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del ECB

106.105 m®

38

VPECI

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del ECI

7.286 m°

39

VPEVA

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del EVA

132.986 m°

40

VPEVB

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del EVB

24.596 m°

41

VPEVI

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del EVI

21.743 m°

42

VP&?A

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del SCA

22.165 m°

43

VPKZAl

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del SCA1

153.967 m°

44

VP&B

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del SCB

4.686 m*

45

VPSCI

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del SCI

33.203 m®

46

VPSCI 1

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del SCI1

6.357 m°

47

VPSCI 2

Constante

Volumen del material de las paredes
de los tubos de intercambio de calor
dentro del SCI2

48.98 m°

48

VVEVA

Constante

Volumen de los tubos ocupada por
la mezcla liquido-vapor dentro del
EVA

526.063 m°

49

VVEVB

Constante

Volumen de los tubos ocupada por
la mezcla liquido-vapor dentro del
EVB

97.361 m°

50

VVEVI

Constante

Volumen de los tubos ocupada por
la mezcla liquido-vapor dentro del
EVI

86.068 m°

51

VVS:A

Constante

Volumen de los tubos ocupada por
la mezcla liquido-vapor dentro del
SCA

87.743 m°

52

VV$A1

Constante

Volumen de los tubos ocupada por
la mezcla liquido-vapor dentro del
SCAl

609.333 m°
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53 Constante | Volumen de los tubos ocupada por 18.55 m®
la mezcla liquido-vapor dentro del

SCB

VV&B

48 Constante | Volumen de los tubos ocupada por 131.431 m°
la mezcla liquido-vapor dentro del

SCI

VV&I

49 Constante | Volumen de los tubos ocupada por 25.162 m°
la mezcla liquido-vapor dentro del

SCi1

VV&?ll

50 Constante | Volumen de los tubos ocupada por 193.882 m°
la mezcla liquido-vapor dentro del

SCI2

VV&I 2

51 Vaea Constante | Volumen de los subientes de la 263.015 m®
mezcla liguido-vapor dentro del EVA

52 Constante | Volumen de los subientes de la 48.681 m°
mezcla liguido-vapor dentro del EVB

53 Vo Constante | Volumen de los subientes de la 43.034 m°
mezcla liguido-vapor dentro del EVI

54 P Constante | Densidad de los gases de 1.161 kg/m®
G s

combustion dentro de todo el

recuperador de calor

55 O Constante | Densidad del material de los tubos 7900 kg/m®
de los intercambiadores de calor

56 T Constante | Constante de tiempo para el balance 0.0002
dinamico entre el flujo del domo de
presion alta y la valvula de vapor
sobrecalentado de presion alta

Consideraciones para los gases de combustién

El flujo de gas que pasa por cada uno de los equipos es constante. La densidad de los gases de
combustion también se considerara constante. La ecuacion para el célculo de la capacidad
calorifica de los gases de combustion en funcién de la temperatura de los gases es Balzhiser et
al. (1972):

347x10° | 1.16x10° V.8

T T?
Esta ecuacién requiere que la temperatura sea suministrada en grados Kelvin, y las unidades del
Cp son: cal/mol K. La temperatura del lado de los gases de combustién se consider6 como un

promedio entre el valor de salida y entrada para poder estimar un valor del Cp del gas.

Cp, =9.47—

T _ TENTRADA,GASES +TSALIDA,GASES V.9
PROMEDIO,GASES — 2
Sustituyendo la ecuacion IV.9 en la ecuacion V.8, se obtiene lo siguiente,
3.47x10° 1.16x10° V.10
Cpg =9.47 - 5
2 2

Esta ecuacion sera utilizada en el caso dinamico.
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Constantes adicionales

Para el andlisis dinamico de este trabajo, se utilizara como informacién inicial el balance de materia
de las condiciones de la planta a 100% de carga, y las dimensiones de cada equipo; con esta
informacion se realizard un andlisis a régimen permanente para determinar los constantes
adicionales que sean desconocidas, como las constantes de los coeficientes de transferencia de
calor, asi como las temperaturas de la pared en cada equipo de intercambio de calor.

Este analisis contempla las siguientes caracteristicas:

El sistema de ecuaciones que se resolvera para encontrar el valor de las condiciones iniciales, se
realizara considerando las ecuaciones diferenciales mostradas en el capitulo Ill, pero a régimen
permanente, por lo que en todas las ecuaciones eliminara el término de acumulacion y se
enfocaran unicamente en el HRSG. Con esto, se podran encontrar los valores de las temperaturas
intermedias de los gases de combustion, de la pared y de los coeficientes de transferencia de calor
de cada equipo. En estado estable, las propiedades termodinamicas del liquido y vapor saturados
se pueden estimar con buena aproximacién dada su relacién univoca con la presién del vapor,
obedeciendo las tablas de vapor. Obviamente de acuerdo el valor correspondiente a las
condiciones de presion y temperatura y al tipo de fase que se tenga (sobrecalentado, subenfriado y
saturado).

En el caso de los domos, las condiciones son de saturacién, y en las demas corrientes se dispone
de vapor sobrecalentado, o de liquido subenfriado. Por lo tanto el balance en la parte que

considere al vapor, se cambiara ahora considerando el Cp del vapor o del liquido, por el de la
diferencia de entalpias en cada corriente. Para el caso de los gases, se utilizara una ecuacion para
el calculo del Cp, y asi considerar correctamente las propiedades de los gases de combustion.

Es bien conocido que la capacidad calorifica depende de la temperatura, por esta razon se evalla
en cada region del evaporador y asi obtener un valor que se pueda manejar como constante y
tener asi una mayor facilidad de célculo, obviamente este incurre en un error, el cual debido a los
cambios minimos en la temperatura se les considera que son despreciables.

En el nuevo arreglo de las ecuaciones algebraicas que se obtiene se compactaran aiin mas con la
inclusion de la siguiente consideracion A = Ah,.. La cantidad A ; es el producto del coeficiente

de transferencia de calor por el area correspondiente de cada equipo. Esta simplificacion se tomé
para facilitar el proceso de calculo. Esto ayudara a quitar la confusion entre la entalpia y los
coeficientes de transferencia de calor. Ademas de que de esta manera se podra manejar como un
parametro mas dentro de la simulacién. Es importante mencionar que con esta simplificacion se
esta considerando que los coeficientes de transferencia no varian, lo cudl se puede considerar
vélido debido a que no se tienen cambios bruscos en los flujos ni en las temperaturas; realmente
esta consideracion no impacta en lo mas minimo dentro de la simulacién. Esto se hace con el fin
de facilitar la solucidn del sistema de ecuaciones diferenciales.

Después de haber obtenido las 12 temperaturas intermedias del gas, se procede al célculo de las
temperaturas de la pared y de las constantes A, .

Ahora se tendra un sistema de 36 ecuaciones con 36 incégnitas.
Las ecuaciones (36) son las siguientes:

1. Sobrecalentador de presion alta (SCA)

FeseaClhls (Tesca = Tesca) = Al(Tssea = Togen) V.25
A (Tssen = Trsca) = Ay (Tosea — Taa) V.26
AZ(TP&A _T24) = F24(h24 - h23) |V27
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2. Sobrecalentador de presién intermedia (SCI)
FGSCI Cpe (TSSCA _Tssm )= As(rssq —Tpsg )

A3 Crssa - TPSCI )= A4 (Tpsm - T21)
A4 Crpsm _T21) = F21(h21 - hzo)

3. Sobrecalentador secundario de presién intermedia (SCI2)
FGSCI 2Cpe (rssu _TS$I2) = As(rssmz _Tpsuz)

As(Tssmz _TPSf:lz) = AB(TPSOZ _Tzo)
Aeﬁpsmz _Tzo) = on(hzo - h19)

4. Sobrecalentador primario de presién alta (SCA1)
FGSCAICpG (Ts: _Tsscm) = A7 (Tsscm _TPSCAl)

A7 (Tsscm - TPSCAl) = Aa (I—PSCAl - Tzs)

Ag (TPSCAl _Tzs) = Fzs(hzs - hzz)
5. Evaporador de presion alta (EVA)
FGEVACpG (TSFZ _TSEVA) = Aa(TSEVA _TPEVA)

A9 (TSEVA - TPEVA) = AiO (I-PEVA - TSATEVA)
Aio (TPEVA - TSATEVA) = FSEVA (hMEVA - hEEVA)

V.28
V.29
V.30

Iv.31
V.32
V.33

V.34
V.35
V.36

V.36
Iv.37
V.38

Para conocer el valor de h,,,,, se utiliza la ecuacion para la calidad de vapor. Para el valor de

heeys se debe realizar un balance de energia para el liquido que viene del domo hacia el

evaporador, asi como la contribucién por parte del mismo evaporador que re-circula una parte del
liquido nuevamente hacia el evaporador. Estas consideraciones seran realizadas para los demas

evaporadores.
eva = Xua(hua —hia) + hia
Fsevaleeva = Feeva (1= Xa)Nia + Fishys
_ FSEVA (1_ XVA)hLA + F13hl3

hEEVA -

FSEVA
7. Sobrecalentador de presién baja (SCB)

FGSCB Cpe (TSEVA - Tsscs ) = Au (Tsscs - TPSCB )
An (TSSCB - TPSCB) = A12 (TPSCB - T15)
A12 (TPSCB - T15) = I:15 (hl5 - h14)

8. Sobrecalentador primario de presién intermedia (SCI1)
FesiiCPs (Tsscs _Tsscu) = A (Tsscu _TPSCIl)

A13 (Tsscu _Tpscu) = A14 (TPSCIl _T17)
A14 (TPSCil _T17) = F17 (hl7 - hlG)

9. Economizador de presion alta (ECA)
FGECACpG (Tsscu _TSECA) = A15 (TSECA _TPECA)

A15 (TSECA - TPECA) = AiG (TPECA - T13)
AiG (TPECA - T13) = I:13 (hl3 - hlz)

V.39
V.40
V.41

V.42
V.43
V.44

V.45
V.46
V.47

V.48
V.49
V.50
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10. Evaporador de presion intermedia (EVI)

Feevn CPs (TSECA —Teu )= A, (TSEVI — Toe ) Iv.51
A, (TSEVI — Toey )= As (TPEVI — Tsarew ) V.52
As (TPEVI — Tarew ) = Fev (hMEVI - hEEVI ) V.53
Donde las cantidades h,,n, ¥y Nz, , se definen por las siguientes ecuaciones:
hyew =X (hy —hy ) +hy V.54
FSEVI - Xu )hu + Fthlo V.55
hEEVI =
Fee
13. Economizador de presién intermedia (ECI)
Feec CPs (rszw T )= Ao (TSEC| — Toec ) V.56
A19 (I-SECI _TPECI )= Azo (TPECI _Tlo) V.57
Azo (TPECI _Tlo) = FlO (th - hg) V.58
16. Evaporador de presién baja (EVB)
FGEVBCpG (TSECI _TSEVB) = A21 (I-SEVB _TPEVB) V.59
A21 (I-SEVB _TPEVB) = Azz (TPEVB _TSATEVB) V.60
Azz (TPEVB _TSATEVB) = FEEVB(hMEVB o hEEVB) V.61
Donde las cantidades Nos ¥ Neeyg» S definen por las siguientes ecuaciones:
hMEVB =X (h\/B - hLB) + hLB V.62
hEEVB _ FSEVB (1_ XVB)hLB + F4h4 — F7h7 V.63
Fevs
19. Economizador de presién baja (ECB)
FGECBCpG (TSEVB _TSECB) = A23 (TSECB _TPECB) V.64
Ao (TSECB _TPECB) =A, (TPECB _Ts) V.65
A, (TPECB _Ts) = Fg(ha - hz) V.66

Para la solucion se programoé en Excel® una secuencia de solucidn por sustituciones consecutivas
para resolver simultaneamente el sistema de ecuaciones.

Datos: TESCA! TSFy TS|:2, todos los ﬂUjOS, todas las entalpl'as, TSSCA! TSSCI! TSSCIZa TSSCAl! TSEVAa TSSCB!
TSSCIlu TSECA! TSEVI: TSECl! TSEVB; TSECB.

Incognitas (36): A1, Az, Az, As, As, As, Az, Ag, Ag, Aro, Ar1, Arz, Arz, Asg, Ass, Ass, A1z, Asg, Ao, Ago,
Az1, A2z, A2z, Azay Trsca, Tesch Tescizs Tescats Teevas Tesces Tescits Trecas Trevis Trech Treve, Trece.
Los valores de las temperaturas de la pared de cada equipo se mostraran en la tabla de las
condiciones iniciales.

Existen otras constantes que se necesitaban determinar sus valores, a continuacion se presenta el
conjunto de todas ellas. Los valores obtenidos se presentaran en la tabla junto con todos los
demas parametros que se fueron calculados.

e Capacidad de flujo de las valvulas
Para cada valvula, se consideraron las ecuaciones I11.85, 111.89, 111.129, 111.131, 111.132 y 111.133. En
las tres valvulas se dispone del dato de la caida de presion y del flujo. Inicialmente se proponen
valores tipicos para las aperturas de las valvulas. Con esto es suficiente para calcular el valor del
coeficiente de flujo de cada vélvula.
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e Ecuacion del flujo de entrada al evaporador

Para cada evaporador se consideraron las ecuaciones 111.32, IIl.71 y II11.106. Inspeccionando la
ecuacion es claro ver que se disponen de los valores en estado estable, por lo que se puede
conocer el valor de k para los tres evaporadores.

e Bomba de agua de alimentacion
Para la bomba de agua de alimentacién se consideré la ecuacion 111.90. Se dispone de todos los
valores de para poder calcular directamente el valor del coeficiente de flujo de la bomba.

e Capacidad Calorifica del Agua, Liquido-Vapor

Se decidié utilizar una aproximacion para la capacidad calorifica del agua. Se hizo para simplificar
el calculo de propiedades. Este valor se considerara constante durante todas las simulaciones en
régimen dinamico. Esto se puede considerar gracias a que el cambio de la temperatura del agua
(vapor y liquido) en la entrada y/o salida de los equipos no sera tan drastico durante las pruebas a
las que se someta el modelo. En este capitulo se presentaron los valores de las condiciones de
planta. Se dispone de la entalpia en cada corriente. Utilizando los valores de las entalpias en cada

punto se puede calcular un Cp para cada intervalo, utilizando la siguiente ecuacion:

Cp = hSALIDA - hENTRADA V.67

TSALIDA - TENTRADA
Sustituyendo los valores pertinentes de cada corriente adyacente de cada equipo se puede obtener
el valor del Cp para cada intervalo en estado estable, estos seran los que se utilizaran para la

simulacién dindmica de los equipo.

e Densidad del Agua, Liquido-Vapor

Se decidio utilizar los valores constantes que se disponen de la densidad para cada corriente, y en
especifico para los valores que intervienen en los equipos de intercambio de calor. La Unica
seccion donde no va a ser de esta manera es en de los domos y en los evaporadores, en estos
equipos por su naturaleza es sumamente importante contar el valor de la densidad ocasionada por
un cambio en alguna variable de estado. Se indicara en las ecuaciones en los casos en donde la
densidad se considere constante; en cada una de las ecuaciones se indico como la densidad del
agua del equipo en cuestion. Los valores se encuentran en la tabla de parametros para su facil
localizacion sin necesidad de revisar nuevamente la tabla de los datos de planta.

e Caida de presién en equipos

En algunos equipos fue necesario determinar una caida de presién debido a que influian en la
determinacion del valor de la presién en equipos posteriores o anteriores. Se considero un balance
energético de flujo de fluidos. Las ecuaciones a considerar son la 111.93, 111.94, 111.97, 111.137 y
111.138. Inspeccionando las ecuaciones es claro ver que se disponen de los valores en estado
estable, por lo que se puede conocer el valor de sus parametros.

e Parametros de la Turbina de Vapor

Las ecuaciones 111.134, 111.135 y 111.136; son las necesarias para la solucion de la turbina de vapor
pero antes de utilizarlas es necesario conocer el valor de las capacidades calorificas a presion y
volumen constante. Utilizando los valores de la entalpia y de la energia interna a la entrada y salida
de la turbina de vapor. Las capacidades calorificas se calculan considerando las siguientes
ecuaciones:

=A_h _ h25 _ h18 V.68
VOOAT T, T,
B AU B u25 _ u18 V.69

= — =
AT T, -Tg

Una vez obtenidos los datos anteriores, estos ayudaran a calcular las constantes que se necesitan

para el coeficiente isentropico y la eficiencia de la turbina de vapor. Los valores obtenidos seran
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manejados como constantes durante la simulacion dinamica, esta simplificacion deriva de que los
cambios ocasionados en las entalpias y energias internas no son tan grandes, por lo que estos
valores no se ven afectados drasticamente.

A continuacién se presentaran los resultados de las constantes adicionales calculadas, después de
haber presentado todo el planteamiento y las consideraciones especiales para su correcta

TIPO

Descripcién

VALOR

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado de los gases
de combustidon calor y el area
correspondiente en el SCA

386341.469 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia  del lado  del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el SCA

386341.442 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado de los gases
de combustiébn calor y el éarea
correspondiente en el SCI

644658.815 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia  del lado del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el SCI

644658.785 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado de los gases
de combustion calor y el area
correspondiente en el SCI2

432258.802 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia  del lado  del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el SCI2

432258.802 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado de los gases
de combustiébn calor y el éarea
correspondiente en el SCA1

954093.200 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia  del lado del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el SCA1

954093.200 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado de los gases
de combustidon calor y el area
correspondiente en el EVA

1118273.932 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el EVA

1118273.958 J/sK

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia del lado de los gases
de combustiéon calor y el area
correspondiente en el SCB

19281.803 J/sK

solucioén.

N{) . Lit':l’al
2 [ A
A
S A
51 A
s A
A
51 A
oA
0] A,
A,
2] A,

Constante

Producto del coeficiente de
transferencia  del lado del
liquido/vapor y el area

19281.803 J/sK
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correspondiente en el SCB

13 A Constante | Producto del coeficiente de 33226.868 J/sK
transferencia del lado de los gases
de combustién calor y el éarea
correspondiente en el SCI1

14 A, Constante | Producto del coeficiente de 33226.848 J/sK
transferencia  del lado del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el SCI1

15 A Constante | Producto del coeficiente de 1192009.592 J/sK
transferencia del lado de los gases
de combustion calor y el area
correspondiente en el ECA

16 A Constante | Producto del coeficiente de 1192009.542 J/sK
transferencia  del lado  del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el ECA

17 A, Constante | Producto del coeficiente de 1110501.778 J/sK
transferencia del lado de los gases
de combustiébn calor y el éarea
correspondiente en el EVI

18 A Constante | Producto del coeficiente de 1110501.715 J/sK
transferencia del lado  del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el EVI

19 A Constante | Producto del coeficiente de 98430.343 J/sK
transferencia del lado de los gases
de combustion calor y el éarea
correspondiente en el ECI

20 A, Constante | Producto del coeficiente de 98430.316 J/sK
transferencia del lado del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el ECI

21 A, Constante | Producto del coeficiente de 339632.834 J/sK
transferencia del lado de los gases
de combustién calor y el éarea
correspondiente en el EVB

22 A, Constante | Producto del coeficiente de 339632.870 J/sK
transferencia del lado  del
liguido/vapor y el area
correspondiente en el EVB

23 A, Constante | Producto del coeficiente de 939559.214 J/sK
transferencia del lado de los gases
de combustion calor y el area
correspondiente en el ECB

24 A, Constante | Producto del coeficiente de 939559.266 J/sK
transferencia  del lado del
liquido/vapor y el area
correspondiente en el ECB

25 Ce Constante | Capacidad de flujo de la bomba de 0.1520 ton/hPa’”
agua de alimentacién

26 C Constante | Capacidad de flujo del ECA 0.30606 ton/hPa’®

ECA
27 Ceq Constante | Capacidad de flujo del ECI 0.05622 ton/hPa’®
28 Cpa Constante | Capacidad de flujo en la seccién | 0.0021301 tonK**/hPa
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del flujo de vapor de presion alta

29

Cp LECA

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el ECA

4940.424 J/kg K

30

Cp LECB

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el ECB

4073.756 J/kg K

31

CPLec

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el ECI

4141.582 J/kg K

32

CPusca

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el SCA

3019.52 J/kg K

33

CPyscar

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el SCA1

3815.431 J/kg K

34

CPusce

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el SCB

2279.294 J/kg K

35

Chvs

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el SCI

3059.13 J/kg K

36

CpVS:I 1

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el SCI1

2770.407 J/kg K

37

CpVSCI 2

Constante

Capacidad calorifica del vapor en
el SCI2

2206.443 J/kg K

38

Cpry

Constante

Capacidad calorifica a presion
constante del vapor en la TV

1862.89 J/kg K

39

Cr

Constante

Capacidad de fluyo de Ila
restriccion a la salida de la bomba
de alimentacion

0.009826 ton/hPa’>

40

C,

Constante

Capacidad de flujo de la TV

0.0006171 tonK’>/hPa

41

Con

Constante

Capacidad de flujo de la valvula
de agua de alimentacién de
presion alta

0.5234 ton/hPa’”>

42

Constante

Capacidad de flujo de la valvula
de agua de alimentacion de
presion baja

0.6056 ton/hPa’”>

43

Constante

Capacidad de flujo de la valvula
de de gas combustible 1

4.02602x10° tonk">/hPa

44

Constante

Capacidad de flujo de la valvula
de de gas combustible 2

7.53166x10° tonK"~/hPa

45

Constante

Capacidad de flujo de la valvula
de agua de alimentacion de
presion intermedia

0.0341 ton/hPa’>

46

Constante

Capacidad calorifica a volumen
constante del vapor en la TV

1454.53 J/kg K

47

Constante

Capacidad de flujo de la valvula
de vapor sobrecalentado de
presién alta

3.4275x10° tonK*>/hPa

48

Constante

Relacién de capacidades
calorificas a presion y volumen
constante

1.2808

49

Constante

Constante de proporcionalidad de
la ecuacién para calcular el flujo
de entrada al EVA

3.181x10™ m*/s®

50

Constante

Constante de proporcionalidad de
la ecuacién para calcular el flujo
de entrada al EVB

2.3566x10° m®/s”

51

Constante

Constante de proporcionalidad de
la ecuacién para calcular el flujo

1.3764x10” m°/s®
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de entrada al EVI
52 ()] Constante | Constante de proporcionalidad de 0.2193
la ecuacién para calcular el flujo
de entrada al EVB
53 n Constante | Eficienciade la TV 73.53%
54 DLeca Constante | Densidad del liquido en el ECA 791.145 kg/m®
55 Plece Constante | Densidad del liquido en el ECB 954.384 kg/m®
56 o Constante | Densidad del liquido en el ECI 874.723 kg/m®
57 P Constante | Densidad del vapor en el SCA 37.37 kg/m®
VSCA
58 P Constante | Densidad del vapor en el SCA1 59.677 kg/m®
VSCAL
59 DPusca Constante | Densidad del vapor en el SCB 2.399 kg/m®
60 Pusai Constante | Densidad del vapor en el SCI 7.169 kg/m®
61 Py Constante | Densidad del vapor en el SCI1 12.551 kg/m®
62 o Constante | Densidad del vapor en el SCI2 8.779 kg/m®

Los resultados demuestran una tendencia clara en la disminucién de la temperatura de los gases
de combustién, estos debido al consumo de la carga térmica en cada equipo. Los valores de las

constantes A en cada equipo indican la validez en el planteamiento de las ecuaciones. Las

temperaturas de salida y/o entrada de gases y de pared seran consideradas como condiciones
iniciales para las ecuaciones diferenciales correspondientes en el estado dinamico. Los resultados
obtenidos son una muestra que el modelo planteado obedece completamente a los datos de la
planta y lo confirman los resultados del calculo. También se puede agregar que las
simplificaciones, y las consideraciones hechas fueron las adecuadas.

IV.1.3 Parametros

En la simulacion dindmica se tienen variables que proceden de ecuaciones algebraicas que
ayudaran a recalcular valores de ciertos valores. Primero estan las variables algebraicas, que son
valores que pueden estar inicialmente disponibles, pero es necesario recalcular. También existe
otro tipo de variables que se llaman variables de estado, estas provienen de las ecuaciones
diferenciales. Se les llama variables de estado por que ayudan a determinar el estado
termodindmico de un sistema fisico. A continuacion se presentaran las variables de las ecuaciones
algebraicas y diferenciales que dan solucion a todo el sistema de ecuaciones.

No. | Literal TIPO Descripcién VALOR

1 Q Variable Algebraica | Carga térmica suministrada por el 36927576 J/s
F

2 Q, Variable Algebraica | Carga térmica suministrada por el | 6.90822x10™ J/s
F2

3 Xaan Variable Algebraica | Apertura de la valvula de agua de 0.8
alimentacion de presion alta

4 X ans Variable Algebraica | Apertura de la valvula de agua de 0.8
alimentacion de presion baja

5 Xoma Variable Algebraica | Apertura de la valvula de agua de 0.8
alimentacion de presién intermedia

6 Xyect Variable Algebraica | Apertura de la valvula de gas 0.8
combustible 1

7 Xyecs Variable Algebraica | Apertura de la valvula de gas 0.8
combustible 2

8 Xw Variable Algebraica | Apertura de la valvula de vapor 0.7
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sobrecalentado de presion alta

9 Variable Algebraica | Coeficiente de distribucién de -

liquido-vapor en el interior del EVA

10 Qs Variable Algebraica | Coeficiente de distribucion de -
liquido-vapor en el interior del EVB

11 a, Variable Algebraica | Coeficiente de distribucion de -
liquido-vapor en el interior del EVI

IV.1.4 Condiciones Iniciales

Para el andlisis dinamico de este trabajo, se utilizara como informacion inicial el balance de materia
y energia de la de las condiciones de la planta a 100% de carga, y las dimensiones de cada
equipo; con esta informacion se realizara un analisis a régimen permanente para determinar las
condiciones iniciales que sean necesarias. Algunas ya se pueden evaluar por la informacion que se
dispone. Las que faltan por calcular son las temperaturas intermedias de los gases dentro del
HRSG.

Considerando un balance global de la siguiente forma:

FLUJODE CALOR FLUJODE CALOR V.11
QUE CEDE EL FLUIDO =| QUEGANA EL FLUIDO
CALIENTE (GASESDE COMB.)| | FRIO(LIQUIDO,VAPOR)

En términos de propiedades fisicas, se representa de la siguiente manera:

FsCpg (TEG _TSG) =k (hS\/ - hEV) V.12
Aplicando este balance en régimen permanente a cada equipo dentro del HRSG, se obtienen las
siguientes 12 ecuaciones:

1. Sobrecalentador de presion alta (SCA)

FGCpG (TESCA _TSSCA) = F24(h24 - hzs) V.13
2. Sobrecalentador de presién intermedia (SCI)
FGCpG (I-SSCA _Tssm )= F21(h21 - h2o) V.14
3. Sobrecalentador secundario de presién intermedia (SCI2)
FGCpG (Tssm _Tssmz) = on(hzo - hlg) V.15
4. Sobrecalentador primario de presién alta (SCA1)
FGCpG (TSF _TSSCAl) = Fzs(hzs - hzz) V.16
5. Evaporador de presion alta (EVA)
FGCpG (I-SZZ _TSEVA) = FSEVA(hMEVA - hEEVA) V.17
7. Sobrecalentador de presién baja (SCB)
FGCpG (TSEVA _TSSCB) = FlS(hIS - hl4) V.18
8. Sobrecalentador primario de presién intermedia (SCI1)
FGCpG (TSSCB _Tsscu) = F17 (hl7 - hm) V.13
9. Economizador de presion alta (ECA)
FGCpG (Tsscu _TSECA) = I:17 (hl7 - hlG) V.20
10. Evaporador de presion intermedia (EVI)
FGCpG (TSECA _TSEVI ) = FSEVI (hMEVI - hEEVI ) V.21
13. Economizador de presién intermedia (ECI)
FGCpG (TSEVI _TSECI ) = Flo(hm - hg) V.22
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16. Evaporador de presion baja (EVB)

FGCpG (I—SECI _TSEVB) = FSEVB (hMEVB - hEEVB) V.23
19. Economizador de presién baja (ECB)
FGCpG (TSEVB _TSECB) = Fs(hs - hz) V.24

De esta manera se obtienen los valores de las temperaturas de los gases de combustion de salida
y/o entrada de cada equipo. Se obtiene un sistema de 12 ecuaciones con 12 incognitas. Para este
primer paso, se utilizé Matlab® para obtener la solucién en cada equipo; se programo una solucién
simultanea para obtener el valor de las 12 temperaturas intermedias, con sus correspondientes 12
ecuaciones.

Datos: Tesca, Tsr, Tsr2, todos los flujos, todas las entalpias.

Incognitas (12): Tssca, Tssci, Tssciz: Tsscat, Tseva, Tssce, Tsscits Tsecas Tsevs Tsech Tseve, Tsece.

A continuacién se presentan los valores de las condiciones iniciales obtenidas, asi como las que se
pueden evaluar de la informacién que se dispone en los datos de la planta.

No. | Literal TIPO Descripcién VALOR
1 hMEVA Cond. Inicial | Entalpia de la mezcla liquido-vapor a la salida | 1823837.069 J/kg
del EVA
2 hMEVB Cond. Inicial | Entalpia de la mezcla liquido-vapor a la salida | 1358047.195 J/kg
del EVB
3 hMEVI Cond. Inicial | Entalpia de la mezcla liquido-vapor a la salida | 1605721.536 J/kg
del EVI
4 N Cond. Inicial | Nivel del liquido en DA 1.192m
DA
5 N Cond. Inicial | Nivel del liquido en DB 19m
DB
6 N Cond. Inicial | Nivel del liquido en DI 0.87m
[3]]
7 Poa Cond. Inicial | Presion del vapor en DA 1.318x10" Pa
8 P.s Cond. Inicial | Presiéon del vapor en DB 5.6x10° Pa
9 P, Cond. Inicial | Presién del vapor en DI 2.83x10° Pa
10 T, Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 3 416.15K
11 Ty Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 10 497.15K
12 T Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 13 596.15K
13 Tis Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 15 607.15 K
14 T, Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 17 594.15K
15 Ty Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 20 762.15K
16 T, Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 21 828.15 K
17 T, Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 23 792.15K
18 T,, Cond. Inicial | Temperatura de la corriente 24 841.15 K
19 Toeca Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 562.53 K
intercambio en el ECA
20 Toecs Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 413.39 K
intercambio en el ECB
21 Toea Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 487.57 K
intercambio en el ECI
22 Tocua Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 696.96 K
intercambio en el EVA
23 Toos Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 463.53 K
intercambio en el EVB
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24 Toew Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 516.84 K
intercambio en el EVI

25 Togen Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 844.47 K
intercambio en el SCA

26 Toacn Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 752.97 K
intercambio en el SCA1

27 Togcs Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 599.98 K
intercambio en el SCB

28 Togy Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 820.12 K
intercambio en el SCI

29 Toges Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 613.56 K
intercambio en el SCI1

30 Tosers Cond. Inicial | Temperatura de la pared de los tubos de 749.59 K
intercambio en el SCI2

31 Teca Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 551.55 K
combustion del ECA

32 Tecs Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 418.02 K
combustion del ECB

33 Teq Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 510.53 K
combustion del ECI

34 Teva Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 683.93 K
combustion del EVA

35 Tews Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 487.15 K
combustién del EVB

36 Tew Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 515.42 K
combustion del EVI

37 Tesen Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 861.43 K
combustién del SCA

38 Tecen Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 754.22 K
combustion del SCA1

39 Tescs Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 680.67 K
combustion del SCB

40 Ty Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 828.76 K
combustion del SCI

41 Tesen Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 672.26 K
combustion del SCI1

42 Tesr2 Cond. Inicial | Temperatura de salida de los gases de 780.31 K
combustion del SCI2

Una vez determinadas todas las constantes, parametros y condiciones iniciales adecuadas; se
puede empezar el planteamiento de la simulacién dinamica. En el siguiente capitulo se presentara
a detalle el planteamiento de la simulacion dindmica del modelo, para finalizar con la presentacion
de las pruebas a realizar sobre el modelo.
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V. PROGRAMACION Y PRUEBAS

En este capitulo se explicara a detalle todos los aspectos de la programacién que se hizo en
Simulink de Matlab® para desarrollar el andlisis dindmico de la planta. Los capitulos Il y IV son la
base para desarrollar la programacién y las pruebas. El buen entendimiento de la dindmica del
proceso en cuestién ayudard directamente a encontrar la mejor estrategia de control.

V.1 PROGRAMACION DEL MODELO DEL PROCESO
V.1.1 Consideraciones generales

Hasta este momento, se han desarrollado las ecuaciones que representan la planta en su forma
dindmica, se ha planteado el calculo de las diferentes variables en el estado estable de la planta.
Con todo lo anterior se puede empezar a programar en Simulink® de Matlab®, el modelo dinamico
de la planta, y asi poder conocer el comportamiento de todas las variables involucradas.

Las ecuaciones estan planteadas en el capitulo, junto con los valores obtenidos de los célculos de
los parametros (Capitulo IV). En esta parte se probard, en primera instancia el modelo dinamico,
considerando los valores del estado estacionario seleccionado como condiciones iniciales, con lo
anterior se corroboraran los calculos de los parametros y de las condiciones iniciales. Una vez
acoplado el sistema de ecuaciones se adicionara el control. EI modelo dinamico (proceso mas
control) dara oportunidad de realizar las pruebas para conocer la dinamica del proceso y la
respuesta a las perturbaciones que se introducen para la realizacion de distintas pruebas.

V.1.2 Modelo dindmico

A continuacién se presentaran las ecuaciones diferenciales para representar el comportamiento
dinamico de la CCC.

Otra consideracién que se tomara en cuenta sera el promedio de las temperaturas del fluido frio y
del fluido caliente en cada intercambiador de calor. Esto ayudara a darle estabilidad al modelo
dinamico y mantener que la temperatura de la pared se mantenga entre estas temperaturas y asi
evitar que se presenten valores irregulares en la temperatura de la pared.

En la simulacidn dinamica se considerara el flujo de vapor generado en cada domo. Se tiene flujo
de vapor de alta presién (Fya) que es generado en el EVA, flujo de vapor de presion intermedia
(Fvi) que es generado por el EVI, y flujo de vapor de baja presion (Fyg) que es generado por el
EVB. En cada equipo se describird como se calculo este flujo y los equipos por los cuales seran
considerados.

Se mostraran las ecuaciones siguiendo el orden de aparicién del diagrama de flujo de proceso de
la CCC (figura 3.1). Esto es con el fin de ir mostrando el acoplamiento de las ecuaciones
algebraicas y diferenciales para la solucion del sistema.

Con todas las consideraciones hechas sobre el modelo dinamico y el control hasta este momento,
se esta en posicion de realizar las pruebas sobre el modelo de la planta.

Se tienen las expresiones para cada uno de los equipos y para los controladores, asi como las
relaciones y consideraciones para ser resueltos en conjunto. El siguiente inciso presentara las
pruebas a realizar sobre el modelo, asi como las perturbaciones que se le se sugieren para probar
su funcionamiento.
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V.1.3 Secuencia de calculo

A continuacién se presentara un diagrama de flujo en donde se muestra la secuencia general de
célculo para la solucién del modelo dinamico de la planta. Las ecuaciones a utilizar son las que se

desarrollaron en el capitulo 111

1. Datos de entrada a la simulacién
- Constantes
- Condiciones Iniciales

TENTRADA’ I:)ENTFQADA’ I:ENTRADA' g’ I:)ATM

T(0),h(0),F(0)

J L

2. Solucién de ecuaciones algebraicas
- Propiedades termodinamicas en funcion
de la presion
- Sistemas de ecuaciones lineales
(ecuaciones de balances)

J L

3. Solucién de Ecuaciones Diferenciales

aT

o Ty

dP°

o f(F,P°,1)
dN

E: f(N, Po,t)
h

%: f(hT,t)

NO

Resolucion del
modelo
dindamico hasta
el tiempo
seleccionado

FIN

Ir al
punto 2

Figura 5.1, Diagrama de flujo de de la secuencia de calculo de las ecuaciones utilizadas
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La figura anterior es un esquema de la solucién de todas las ecuaciones obtenidas en el capitulo
lll. En este esquema no se muestra cada ecuacién en particular, pero se puede entender que el
orden légico de solucién es primeramente proporcionar las constantes y condiciones iniciales;
después la solucién de las ecuaciones o sistemas de ecuaciones algebraicas; y por ultimo la
solucion de las ecuaciones diferenciales. Todo este proceso es simultaneo, y la herramienta
seleccionada lo realiza sin ningan problema. Lo que es importante destacar es que este orden es el
que se seguiria aun en la ausencia de una herramienta informética. El fundamento de soluciones
de sistemas de ecuaciones no lineales algebro-diferenciales es el mismo. La herramienta solo
permite facilitar este proceso y realizarlo de una manera casi instantanea.

V.2 PRUEBAS DEL MODELO

Para realizar las pruebas sobre el modelo se debe de aclarar que la resolucion del todo el sistema
de ecuaciones con el control es en forma simultdnea y que todas las variables se encuentran
acopladas y en su respectivo orden para poder resolverlas.

El objetivo principal de estas pruebas es simular casos en la operacion de la planta y ver los
cambios en las diferentes variables. También es importante observar la respuesta de los
controladores ante estas pruebas. Los resultados obtenidos permitiran saber si el modelo es capaz
de reproducir la operacion real de la planta ante diferentes situaciones.

Se han planteado 4 pruebas, en cada una de ellas se explican sus caracteristicas.

En el siguiente capitulo se mostrara el resultado de cada simulacion sobre las variables que se
consideraron mas importantes para cada caso de estudio. Los parametros de simulacién en
Simulink fueron los siguientes:

Solver: ode45 (Dormand-Price)

Tamafio de paso: 1x10°

Tiempo de simulacién: 4000 segundos

Los parametros anteriores son los que se encuentran por defecto en Simulink.

V.2.1 Primera prueba, Modelo dinamico y controladores sin perturbacion

En esta primera prueba el modelo se ejecutara considerando todas las ecuaciones del modelo
dinamico y del control, sin perturbar ninguna variable. Esta prueba representaria el funcionamiento
del proceso en estado estable. En donde se pruebe que no hay cambio en las variables durante un
tiempo razonable.

V.2.2 Segunda prueba, Modelo dindmico y controladores con perturbaciéon en la presiéon de
alimentacion inicial de agua

En esta segunda prueba el modelo se ejecutara considerando todas las ecuaciones del modelo
dindmico y del control. Perturbando la presién de alimentacion inicial de agua ( P,). Esta variable
se encuentra en la corriente numero 4.

Se sugiere esta prueba debido a que la presion de descarga de la bomba de condensados puede
tener variaciones, porque normalmente hay una derivaciéon descarga de esta bomba hacia el
condensador relacionada con el control de nivel del domo. Para representar esta perturbacion se
utilizara la siguiente expresion,
d?x ax ) v
> t20—+0°X=0"X;

dt dt
Esta ecuacion representa un retraso de segundo orden de comportamiento oscilatorio. En donde
X es la variable a perturbar, X, es el valor que va a tomar la variable a perturbar, & es el factor
de amortiguamiento y @ es la frecuencia natural del proceso. Se consideraron los valores de
¢£=0.1yde w=0.2. Esto con el fin de tener una perturbacién que fuera amortiguada y asi no

tener un cambio drastico de entrada al proceso, pero al mismo tiempo que diera esa variacion en
su valor de forma gradual.
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El valor de la presién en la corriente 4 en estado estable es de 960000 Pa. Se perturbara para que
tenga valores de 750000 Pa y de 1200000 Pa. Aproximadamente un 20% por arriba y debajo del
punto de ajuste. La simulacién se realizard hasta 4000 segundos, y la perturbacién entrara a los
1000 segundos a la simulacion.

En el siguiente capitulo se mostraran los resultados de la simulacién sobre las variables que se
consideraron mas importantes para esta prueba.

V.2.3 Tercera prueba, Modelo dindmico y controladores con perturbacion en la presién del
suministro de gas combustible

En esta tercera prueba el modelo se ejecutara considerando todas las ecuaciones del modelo
dindmico y del control. Perturbando la presién del suministro del gas de combustién de los fuegos

suplementarios ( Pg ). Esta variable se encuentra en las corrientes 26 y 28.

Se sugiere esta prueba debido a que en algunas ocasiones puede llegar a subir o bajar la presion
a la cual se dispone el gas de combustién. En la mayoria de los casos el gas que se dispone viene
de una estacion de suministro que esté cerca de la central de ciclo combinado. ElI cambio en la
disposicion de este recurso puede variar las condiciones a las cuales se recibe y ocasionar este
tipo de perturbaciones. Para representar esta perturbacion se utilizara la ecuaciéon V.1 para
representarla como un retraso de segundo orden.

El valor de la presion en el tanque de almacenamiento en estado estable es de 600000 Pa. Se
perturbara para que tenga valores de 300000 Pa y de 1000000 Pa. La simulacion se realizara
hasta 4000 segundos, y la perturbacién entrara a los 1000 segundos a la simulacién. En el
siguiente capitulo se mostraran los resultados de la simulacion sobre las variables que se
consideraron mas importantes para esta prueba.

V.2.4 Cuarta prueba, Modelo dindmico y controladores con perturbacion en la vélvula de
vapor sobrecalentado

En esta cuarta prueba el modelo se ejecutara considerando todas las ecuaciones del modelo
dindmico y del control. Perturbando la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado.

Se sugiere esta prueba debido a que la valvula de vapor sobrecalentado se utiliza para cambiar el
suministro de vapor a la turbina de acuerdo con los requerimientos de generacion de carga, o por
perturbacion de rechazo de carga, cambio rapido en la demanda de generacién eléctrica o incluso
disparo de la turbina de vapor por accién del sistema de proteccidn en cuyo caso se cierra rapida y
completamente esta valvula. Para representar esta perturbacion se utilizara la ecuacién V.1 para
representarla como un retraso de segundo orden.

El valor de la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado en estado estable es de 0.7; se
perturbara para que tenga valores de 0.4 y de 0.8. La simulacién se realizara hasta 4000
segundos, y la perturbacién entrara a los 1000 segundos a la simulacién. En el siguiente capitulo
se mostraran los resultados de la simulaciébn sobre las variables que se consideraron mas
importantes para esta prueba.
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VI. ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

En este capitulo se presentaran los resultados obtenidos de las pruebas realizadas al modelo. Los
resultados de las pruebas se comentaran junto con el conjunto de graficas que se consideraron
pertinentes para la demostracién de los resultados; al presentarse los comentarios se incluira en
cada parte una conclusién particular para después finalizar con las conclusiones generales de este
trabajo.

VI.1 RESULTADOS

Después de haber ejecutado las diferentes pruebas dentro de Simulink, el mismo ambiente de
Matlab permite generar las graficas del comportamiento dindmico de las variables que se
seleccionen. Todo el tratamiento grafico se realizd dentro del ambiente de Matlab con el fin de
obtener todos los variables de la simulacién. Cada variable que se produjo de la simulaciéon generé
aproximadamente 17000 valores; esto quiere decir que cada grafica que se presentara contiene
para cada variable aproximadamente 17000 valores. Para facilitar la presentacién de las graficas
se presentan los valores de las diferentes variables dentro de una misma escala, esto con el fin de
comprobar el comportamiento de variables relacionadas durante una perturbacion.

VI.1.1 Primera prueba, Modelo dinamico y controladores sin perturbacion

En esta primera prueba el modelo se ejecuté considerando todas las ecuaciones del modelo
dinamico y del control, sin perturbar ninguna variable. Esta prueba representaria el funcionamiento
del proceso en estado estable y sin perturbacién alguna. En primer lugar, no se presentaron
cambios significativos en las variables de salida, lo cual indica que el modelo sin perturbacion
alguna funciona correctamente. En las siguientes graficas se puede ver el comportamiento de las
principales variables. Se escogieron estas por ser las mas representativas de todo el conjunto. Las
demas presentaron un comportamiento parecido al de las graficas mostradas.

Para mostrar el comportamiento de las temperaturas se escogieron dos equipos; SCAy ECB.

Temperatura de salida del SCA Temperatura de salida del ECB

870

419

865 A 41856¢ A

a75F 1
—— TSSCA
850 | — — T ]

846 1 i

Temperatura, K
Temperatura, K

840 - —— 4161 1

530
0

L L I I L L I I L I I L L I
500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Tiempo, s Tiempo, s

Figura 6.1, Temperaturas de salida del SCA Figura 6.2, Temperaturas de salida del ECB

En ambas graficas se presentan las temperaturas de salida de los gases de combustion (TSSCA,
TSECB) y la temperatura de salida del vapor sobrecalentado y del liquido saturado (T24, T3). En la
grafica 6.1 se pueden observar las temperaturas de salida del SCA; estas temperaturas son la
solucion de las ecuaciones V.1 y V.3. En la gréfica 6.2 se pueden observar las temperaturas de
salida del ECB.

El comportamiento que resulta de la simulacién para las temperaturas se puede considerar que no
tiene variacion alguna, ademas de que no se ha aplicado ninguna perturbacién al sistema. Las
demas temperaturas presentan el mismo comportamiento o ligeras variaciones a las esperadas de
sus condiciones iniciales, esta variacion no es mayor de un grado Kelvin.
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Para representar el comportamiento de los domos de generacion de vapor se escogi6é el domo de
presion alta. Para el domo de generacion de vapor, se escogieron 4 variables (Nivel, Presién, Flujo,
Apertura de la valvula de agua de alimentacibn de alta presion) para representar su
comportamiento y poder comentar acerca del mismo.

Variables del DA %10 Variables del DA
12 T T T T T T 134 T T

T T T
1335 ¢ A

1331 B

1185 A
13251 q

132-\/—\_
13151 q

Nivel del liquido, m
Presién en el domao, Pa

119+ B
131+ B
13051 B
1185 . . ‘ ‘ . . ‘ 1 ‘ . ‘ ‘ . . ‘
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Tiempo. 5 Tiempo, 5
Figura 6.3, Variables del DA Figura 6.4, Variables del DA

Las figura 6.3 y 6.4 muestran el nivel del liquido y la presion del vapor del domo de presion alta.
Los movimientos iniciales del nivel y de la presion del domo son debidos al reacomodo de las
variables para compensar algunas desviaciones menores no encontradas.

Variables del DA Variables del DA
270 . . ‘ : . . ‘ 1 ‘ . ‘ : . . ‘

265 1 0.95 1
— —F13 =
641 _ - E]
—_— T T — E
m— =)
o 262 s —_— - 3
s = £
Sy ]
= ol — =
1 =
256/ 4 2
2
<

2641 - 06 -

2621 - 055 -

350 . . s . . . s 05 ‘ . s s . . s
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Tiempo. 5 Tiempo, 5
Figura 6.5, Variables del DA Figura 6.6, Variables del DA

Las figura 6.5 y 6.6 muestran los flujos del liquido y del vapor del domo de presion alta y la
apertura de la valvula agua de alimentacion de alta presion.

Otro punto de importancia es la turbina de vapor de presion alta, ya que es en este punto en donde
se establece una relacion entre la presion de entrada a la turbina y la presion del domo de presién
alta.
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%10 Turbina de Vapor Turbina de Vapor
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Figura 6.7, Variables a la entrada de la turbina Figura 6.8, Variables a la salida de la turbina

La figura 6.7 muestra las presiones a la entrada de la valvula de vapor sobrecalentado y después a
su salida, que es la entrada a la turbina de vapor. La figura 6.8 muestra la temperatura a la salida
de la turbina de vapor.

VI.1.1.1 Conclusiones de la primera prueba, Modelo dindmico y controladores sin
perturbacion

Esta primera prueba demostr6 que el modelo tiene el planteamiento correcto y que cumple
razonablemente con los valores iniciales del proceso en estado estable. Los movimientos iniciales
de alguna variable se deben al reacomodo inicial generado por pequefias diferencias de algunos
datos o constantes con respecto a lo que requiere la solucién simultanea de todo el modelo. Las
pruebas de perturbacién dinamica se podran realizar después de que se ha conseguido la plena
estabilidad de todo el modelo. En este caso particular las graficas demuestran que el sistema sin
perturbaciones es razonablemente estable.

VI.1.2 Segunda prueba, Modelo dinamico y controladores con perturbaciéon en la presion de
alimentacion inicial de agua

En esta segunda prueba el modelo se ejecutara considerando todas las ecuaciones del modelo
dindmico y del control. Perturbando la presién de alimentacion inicial de agua ( P,). Esta variable

se encuentra en la corriente numero 4. Esta prueba incluye 2 incisos; el primero cuando se
perturba por arriba de su valor de estado estable y el segundo cuando se perturba por debajo de
su valor de estado estable. La siguiente grafica presenta el comportamiento de la entrada al
proceso de la perturbacion.
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En el caso de indicar las pruebas con la perturbacién por arriba del punto de estado estable se
colocard (+) y para indicar que es por debajo del estado estable se colocara (-). Esto para
diferenciarlas en la notacion y en las gréficas.

En primer lugar, se presentan Unicamente las variables en la zona del domo de baja, que es la
parte en donde la perturbacién afecta. No se presentaron variables en donde los cambios sean
menores, ya que presentaron un comportamiento parecido al de las graficas del estado estable sin
perturbacion alguna.

El comportamiento de las temperaturas es parecido en las presentadas en las figuras 6.1y 6.2.

Para representar el comportamiento del domo de baja presidon de generacion de vapor se
escogieron las siguientes gréficas. El domo de presion alta y de presion intermedia tiene el mismo
comportamiento que en el caso de estado estable sin perturbacién alguna.
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La figura 6.10 muestra el nivel del liquido del domo. Se puede observar como la perturbacién entra
al segundo 1000. En el caso de cuando cae la presion a la entrada (por consecuencia, el flujo de
alimentacion también cae), el nivel del liquido empieza a disminuir gradualmente y el control de
nivel no puede actuar para corregir esta perturbacion; en cambio cuando la presién aumenta, el
nivel sufre la perturbacion, pero el control de nivel lo regula inmediatamente a su punto de ajuste.

La figura 6.11 muestra la presion del domo. Se puede ver como la perturbacion entra al segundo
1000. A este domo no se le incluyo control de presion, en ambos casos se observa como afecta la
perturbacion, en ambos casos no se recupera el valor inicial, pero el valor de la presion en ambos
casos alcanza otro punto estable de operacion.
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La figura 6.12 muestra los flujos de entrada del domo (F4). Se puede observar como la
perturbacién entra al segundo 1000. En el caso de que la presidn decrezca a la entrada, el flujo
decrece también, el control de nivel regula el flujo, pero como el cambio en la presién alcanza un
nuevo valor esto produce alcanzar un nuevo estado estable. En el caso de que la presién aumente
a la entrada, el flujo aumenta, pero en este caso el control de nivel puede regular el flujo y
regresarlo al valor del nivel del punto de ajuste, en este Ultimo caso el nuevo valor de la presiéon no
altera el punto de ajuste.

La figura 6.13 muestra los flujos de salida del domo. Las perturbaciones afectan en el mismo grado
que en el flujo de entrada al domo de baja presion (figura 6.12).
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En la figura 6.14 se puede ver la accion del controlador sobre la apertura de la valvula de control, y
como este dicta la tendencia al flujo de entrada del domo. En el caso de que la presion a la entrada
caiga, el controlador manda la sefial correctiva de la apertura de la véalvula al 100% (sefial
saturada), y como se mostré en la figura 6.10 esto no es suficiente para contrarrestar la
perturbacién. En cambio cuando la presién a la entrada aumenta, el controlador puede contener la
perturbacién y llegar nuevamente al punto de ajuste del nivel.

En esta prueba, también se revisé el comportamiento de las propiedades a la entrada y la salida de
la turbina de vapor, pero se encontrd6 que estas son parecidas a las mostradas en la primera
prueba, en donde no existe ninguna perturbacion.

VI.1.2.1 Conclusiones de la segunda prueba, Modelo dinamico y controladores con
perturbacion en la presion de alimentacion inicial de agua

Esta segunda prueba corroboré que el modelo tiene el planteamiento correcto y que las
consideraciones hechas fueron las adecuadas. Las variables de cada ecuacién diferencial fueron
resueltas sin ningun problema.

El controlador de nivel funciono adecuadamente cuando la presién a la entrada aumentaba, en
cambio, cuando la presion a la entrada caia, el controlador de nivel no podia recuperar el nivel del
punto de ajuste. Esto puede ser debido a la sintonizaciéon del controlador o al tipo de control que se
selecciond. Se podrian hacer mas pruebas con diferentes presiones para conocer mas limites de
estabilidad, pero también es importante la sintonizacién del controlador, ya que podrian manejarse
diferentes valores para las ganancias del controlador, y con esto llegar a tener otros resultados.

Esta prueba muestra como es de suma importancia el control adecuado de la alimentacion de agua
al sistema de calentamiento. No se debe de perder de vista que estas perturbaciones no fueron
mayores del 30% en los valores de las propiedades en estado estable. En la gréfica 6.14 se puede
apreciar como la sefial del controlador sobre la apertura de la valvula se saturo.
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Este tipo de prueba es importante, ya que se puede tener diferentes tipos de alimentacion de agua
al sistema de calentamiento, muchas veces este tipo de alimentacién estan alternadas y las
condiciones a las que entrega el agua de alimentacion son completamente distintas.

En esta prueba especificamente se puede concluir que:

El control de nivel puede contener perturbaciones no mayores al 30 % para incrementos en la
presion de alimentacion del agua, asi como que el control de nivel no puede contener
perturbaciones no mayores al 30 % para decrementos en la presion de alimentacion del agua. En
este caso de la operacion se tiene que considerar otro tipo de control para poder contener este tipo
de disturbios.

VI.1.3 Tercera prueba, Modelo dinamico y controladores con perturbaciéon en la presion de
suministro de gas combustible

En esta tercera prueba el modelo se ejecutaron considerando todas las ecuaciones del modelo
dinamico y del control; perturbando la presion de suministro del gas de combustién de los fuegos

suplementarios (Pg ). Esta variable se encuentra en las corrientes 26 y 28. Esta prueba incluye 2
incisos; el primero cuando se perturba por arriba de su valor de estado estable y el segundo

cuando se perturba por debajo de su valor de estado estable. La siguiente grafica presenta el
comportamiento de la perturbacion de entrada al proceso.
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Figura 6.15, Perturbacion en la presion de suministro del gas

En el caso de indicar las pruebas con la perturbacion por arriba del punto de estado estable se
colocara (+) y para indicar que es por debajo del estado estable se colocara (-). Esto para
diferenciarlas en la notacion y en las graficas.

Esta perturbacion no presentd cambios significativos en las variables de salida de la zona de
presién baja, ya que se comportan como las gréficas obtenidas prueba en donde no se adiciono
ninguna perturbacion. Unicamente se presentaron perturbaciones considerables en la zona de
presion alta, que es la parte en donde la perturbacién afecta principalmente. La zona de presion
intermedia se vio afectada de la misma manera que el domo de alta presion.

En las siguientes graficas se puede ver el comportamiento de las principales variables. Se
escogieron estas por ser las mas representativas de todo el conjunto. Las demas presentaron un
comportamiento parecido al de las gréficas de la prueba en donde no se adiciono ninguna
perturbacion.
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Para mostrar el comportamiento de las temperaturas se escogieron dos equipos; SCA, y SCB.
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Figura 6.16, Temperaturas de salida del SCA Figura 6.17, Temperaturas de salida del SCB

En ambas graficas se presentan las temperaturas de salida de los gases de combustion (TSSCA,
TSSCB) y la temperatura de salida del vapor sobrecalentado (T24, T15). En la grafica 6.16 se
pueden observar las temperaturas de salida del SCA. En la gréfica 6.16 se pueden observar las
temperaturas de salida del SCB.

El comportamiento que resulta de la simulacién para las temperaturas se puede considerar que es
afectado por las perturbaciones presentadas. En todos los casos se puede ver en las gréficas que:
1. Todas las temperaturas presentan la perturbacién en el segundo 1000.

2. Al bajar la presién de suministro del gas, todas las temperaturas presentan un decremento,
después de actuar el control se recuperan las temperaturas iniciales en algunos casos, pero en la
mayoria de los casos hay un corrimiento en el valor de la temperatura cuando adquiere el siguiente
estado estable.

3. Al subir la presién de suministro de gas, todas las temperaturas presentan un aumento, después
de actuar el control se recuperan las temperaturas iniciales en algunos casos, pero en la mayoria
de los casos hay un corrimiento en el valor de la temperatura cuando adquiere el siguiente estado
estable.

En este caso es importante mostrar el control por presion que actla directamente sobre la apertura
de las valvulas de gas combustible. Para esto se mostraran las graficas de la temperatura de salida
de los quemadores. Esta temperatura influye directamente sobre el SCA1 y sobre el EVA. En este
caso se podria mostrar las aperturas de las valvulas, pero la temperatura es una variable mas
manejable y entendible dentro del proceso que se esta manejando.
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En las figuras 6.18 y 6.19 se presenta el comportamiento de las temperaturas de salida de los
fuegos suplementarios (F, F2). En ambas gréaficas se presenta el comportamiento mostrado
anteriormente para las temperaturas. Lo importante aqui notar, es que en este punto es en donde
actua el control de presion de la valvula de vapor de presion alta. En ambas gréaficas se puede
notar como el control actda contra los cambios de temperatura. La temperatura se controla
fuertemente, pero en todos los casos no se puede recuperar el valor inicial de la temperatura de
salida del fuego suplementario primario y secundario; el corrimiento en el valor final existe y en el
caso de la figura 6.19, la temperatura de salida del fuego suplementario secundario llega a bajar
casi 30 K.

Para representar el comportamiento de los domos de generacién de vapor se escogio el domo de
presion alta.
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La figura 6.20 muestra el nivel del liquido del domo. Primeramente se puede notar la entrada de la
perturbacién a los 1000 segundos. La accion del controlador mantiene el nivel del liquido dentro de
su punto de ajuste para el caso en donde la presion del gas combustible decae; pero en el caso
contrario el nivel del liqguido empieza a decaer gradual y rapidamente.

La figura 6.21 muestra la presion del domo. Primeramente se puede notar la entrada de la
perturbacion a los 1000 segundos. La accién del controlador ayuda a regular la presién del domo
de presion alta. La presion llega a ser controlada y presentar un corrimiento minimo para el caso
en donde la presion del gas combustible aumenta, pero en el caso contrario la presion del domo
parece llegar a otro estado estable pero de menor valor que el punto de ajuste. Estos cambios en
la presion del domo son los que afectaran directamente en las condiciones a la entrada a la turbina
de vapor, provocando que el retorno de vapor sea de caracteristicas diferentes; estos cambios
también se muestran reflejados en las temperaturas de salida de los sobrecalentadores
anteriormente analizados.
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Variables del DA Variables del DA
300 T T T T T T T T T T

290

280

270

250 -

Flujo, tenth

2401

230+ q

Apertura de walvula de contral, %

220 q

210+ A

200

L L . . L L . . L . I L !
0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000 0 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500 4000
Tiempo, 5 Tiempo, 5

Figura 6.22, Variables del DA Figura 6.23, Variables del DA

La figura 6.22 muestra los flujos de entrada (F13) y salida (FVA) del domo. Primeramente se puede
notar la entrada de la perturbacién a los 1000 segundos. El control de nivel del domo actta para
regular el flujo de entrada del liquido; en el caso en donde la presion del gas combustible decae, la
apertura de la valvula es la adecuada para regular el flujo y asi tener el nivel del liquido en el punto
de ajuste. En el caso contrario el control no regular el flujo lo suficiente, y el nivel del liquido
comienza a decaer gradual y rapidamente.

En la figura 6.23 se puede ver la accién del controlador sobre la apertura de la valvula de control, y
como este dicta la tendencia al flujo de entrada del domo. En el caso donde se consigue controlar
el nivel del domo, la apertura de la valvula toma un nuevo valor en donde regula el flujo adecuado
de alimentacion. En el caso contrario, la valvula abre completamente (sefial saturada), y esto no es
suficiente para controlar el nivel del domo en el punto de ajuste. La perturbacion afecta fuertemente
la zona de presion alta. La zona de presion intermedia también es afectada de la misma manera. El
comportamiento representado por las gréaficas para el domo de presion alta son las mismas que
para el domo de intermedia; por lo anterior se consideré que no era necesario mostrarlas.

En esta prueba, el punto critico de interaccion es la turbina de vapor, y sobre todo el retorno que se
tiene de ella. En la entrada de la turbina de vapor es en donde se establece una relacién entre la
presion de entrada a la turbina y la presién del domo de presién alta, esta relacidn como se explico
en el capitulo V es la que ayuda a tener esa relacion entre nivel del liquido, flujo de vapor y presion
en el domo.
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Figura 6.24, Variables a la entrada de la turbina  Figura 6.25, Variables a la salida de la turbina

La figura 6.24 muestra las presiones a la entrada de la valvula de vapor sobrecalentado y después
a su salida, que es la entrada a la turbina de vapor. Se puede ver como la tendencia de ambas es
parecida a la de la presién del domo de presion alta.

84



Capitulo VI Andlisis de resultados y conclusiones

La figura 6.25 muestra la temperatura a la salida de la turbina de vapor. Se puede ver como su
variacion es la que realmente impacta sobre el retorno de las temperaturas en los
sobrecalentadores revisados anteriormente.

VI.1.3.1 Conclusiones de la tercera prueba, Modelo dindmico y controladores con
perturbacion en la presién del tanque de almacenamiento de gas combustible

Esta tercera prueba corroboré que el modelo tiene el planteamiento correcto y que las
consideraciones hechas fueron las adecuadas. Las variables de cada ecuacion diferencial fueron
resueltas sin ningln problema.

El control de nivel y de presion funciondé adecuadamente cuando la presion de suministro del gas
combustible disminuia, en cambio, cuando la presion del gas aumentaba, los controladores no
podian recuperar los puntos de ajuste.

Esta prueba muestra como es de suma importancia el control adecuado de los quemadores de
fuego directo. Este control en la realidad no es tan sencillo como se utilizdé en este trabajo, ya que
siempre las narrativas de control no solo operan las vélvulas del gas combustible, ya que también
se tiene en conjunto con el control de la turbina de gas.

No se debe de perder de vista que estas perturbaciones no fueron mayores del 30% en los valores
de las propiedades en estado estable. Se podrian hacer mas pruebas con diferentes valores para
conocer mas limites de estabilidad, pero también es importante la sintonizacion del controlador, ya
gue podrian manejarse diferentes valores para las ganancias del controlador, y con esto llegar a
tener otros resultados.

Este tipo de prueba es importante, ya que el gas combustible se puede tener disponible en
diferentes formas, principalmente como parte de una transferencia de custodia de otra planta por
un gasoducto. Las condiciones a las que se dispone el gas combustible pueden llegar a variar.

En esta prueba especificamente se puede concluir que:

1. El control de nivel y de presion puede contener perturbaciones no mayores al 30 % para
decrementos en la presion del gas combustible.

2. El control de nivel y de presion no puede contener perturbaciones no mayores al 30 % para
incrementos en la presién del gas combustible En este caso de la operacion se tiene que
considerar otro tipo de control para poder contener este tipo de disturbios.

VI.1.4 Cuarta prueba, Modelo dinamico y controladores con perturbacién en la apertura de
la valvula de vapor sobrecalentado

En esta cuarta prueba el modelo se ejecutara considerando todas las ecuaciones del modelo
dinamico y del control. Perturbando la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado. Perturbando

la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado ( Xy, ).

Esta variable se encuentra en la valvula de vapor sobrecalentado (VV). Esta prueba incluye 2
incisos; el primero cuando se perturba por arriba de su valor de estado estable y el segundo
cuando se perturba por debajo de su valor de estado estable. La siguiente grafica presenta el
comportamiento de la entrada al proceso de la perturbacion.
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Perturkacidn en la apsrtura de |a valvula de vapor sobrecalentado
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Figura 6.26, Perturbacion en la apertura de la valvula de control de vapor sobrecalentado

En el caso de indicar las pruebas con la perturbacion por arriba del punto de estado estable se
colocard (+) y para indicar que es por debajo del estado estable se colocara (-). Esto para
diferenciarlas en la notacion y en las gréficas.

Esta perturbacién no presentdé cambios significativos en las variables de salida de la zona de
presion intermedia y baja, ya que se comportan como las graficas obtenidas en la primera en
donde no se perturbo el sistema. Unicamente se presentaron perturbaciones considerables en la
zona de presion alta, que es la parte en donde la perturbacion afecta principalmente.

En las siguientes gréficas se puede ver el comportamiento de las principales variables. Se
escogieron estas por ser las mas representativas de todo el conjunto. Las demas presentaron un
comportamiento parecido al de las gréficas de la prueba en donde no se perturbo el sistema.

Para mostrar el comportamiento de las temperaturas se escogieron dos equipos; SCA, y SCB.
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Figura 6.27, Temperaturas de salida del SCA Figura 6.28, Temperaturas de salida del SCI

En ambas graficas se presentan las temperaturas de salida de los gases de combustion (TSSCA,
TSSCI) y la temperatura de salida del vapor sobrecalentado (T24, T21). En la gréfica 6.27 se
pueden observar las temperaturas de salida del SCA. En la gréfica 6.28 se pueden observar las
temperaturas de salida del SCB.

El comportamiento que resulta de la simulacién para las temperaturas se puede considerar que en
ninguno de los casos es afectado gravemente por las perturbaciones presentadas. Unicamente el
SCI tiene un corrimiento en los valores de sus temperaturas de salida de 1 K. Las demas
temperaturas presentan comportamientos parecidos a los mostrados en estado estable. Lo mas
notable en el SCI son los valores que toman las temperaturas al entrar la perturbacion.
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Para representar el comportamiento de los domos de generacion de vapor se escogi6é el domo de
presion alta.
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La figura 6.29 muestra el nivel del liquido del domo. Primeramente se puede notar la entrada de la
perturbacion a los 1000 segundos. La accion del controlador mantiene el nivel del liquido dentro de
su punto de ajuste para ambos casos adecuadamente.

La figura 6.30 muestra la presion del domo. Primeramente se puede notar la entrada de la
perturbacion a los 1000 segundos. La accidn del controlador regula la presion dentro de su punto
de ajuste. La presion llega a ser controlada y presentar un corrimiento minimo para ambos casos.
Cabe notar que el caso en que se tiene un mayor problema para controlar la presion es donde la
apertura de la valvula es menor al valor del estado estable inicial.
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La figura 6.31 muestra los flujos de entrada (F13) y salida (FVA) del domo. Primeramente se puede
notar la entrada de la perturbacién a los 1000 segundos. El control de nivel del domo actlia para
regular el flujo de entrada del liquido; en ambos casos, la apertura de la valvula es la adecuada
para regular el flujo y asi tener el nivel del liquido en el punto de ajuste. El flujo de vapor después
de la perturbaciéon empieza a tener de nuevo estabilidad y al final de la simulacion el flujo de vapor
de salida y el flujo liquido de entrada convergen en los mismos valores.

En la figura 6.32 se puede ver la accién del controlador sobre la apertura de la valvula de control, y
como este dicta la tendencia al flujo de entrada del domo. En ambos casos se consigue controlar
el nivel del domo, la apertura de la valvula toma el valor adecuado para regular el flujo de
alimentacion.
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En esta prueba, el punto critico de interaccion es la turbina de vapor, y sobre todo el retorno que se
tiene de ella. La ayuda en este punto es que la presion del retorno de vapor es constante, pero no
la temperatura. En la entrada de la turbina de vapor es en donde se establece una relacién entre la
presion de entrada a la turbina y la presién del domo de presién alta, esta relacién como se explico
en el capitulo V es la que ayuda a tener esa relacion entre nivel del liquido, flujo de vapor y presion
en el domo.
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Figura 6.33, Variables a la entrada de la turbina  Figura 6.34, Variables a la salida de la turbina

La figura 6.33 muestra las presiones a la entrada de la valvula de vapor sobrecalentado y después
a su salida, que es la entrada a la turbina de vapor. La figura 6.34 muestra la temperatura a la
salida de la turbina de vapor. Se puede ver como su variacién es menor a 1 K, esto demuestra la
razon por la cual el cambio en las temperaturas de salida de los sobrecalentadores es minimo.

VI.1.3.1 Conclusiones de la cuarta prueba, Modelo dinamico y controladores con
perturbacion en la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado

Esta cuarta prueba corrobor6 que el modelo tiene el planteamiento correcto y que las
consideraciones hechas fueron las adecuadas. Las variables de cada ecuacion diferencial fueron
resueltas sin ningln problema.

El control de nivel y de presion funciond adecuadamente para las perturbaciones propuestas. Esta
prueba muestra como las variaciones en la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado pueden
ser controladas mediante este esquema de control. A pesar de ser un sistema de control sencillo
funciona adecuadamente para este tipo de perturbaciones.

No se debe de perder de vista que estas perturbaciones no fueron mayores del 30% en los valores
de las propiedades en estado estable.

Se podrian hacer mas pruebas con diferentes valores para conocer mas limites de estabilidad,
pero también es importante la sintonizacion del controlador, ya que podrian manejarse diferentes
valores para las ganancias del controlador, y con esto llegar a tener otros resultados.

Este tipo de prueba es importante, ya que el vapor sobrecalentado es medido continuamente para
tener en una operacion correcta la turbina de vapor. En los casos en donde este vapor no llegue a
la turbina de vapor con condiciones de sobrecalentamiento puede ser dafiino para la turbina.

En esta prueba especificamente se puede concluir que:
El control de nivel y de presién puede contener perturbaciones no mayores al 30 % para
incrementos decrementos en la apertura de la valvula de vapor sobrecalentado.
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VI.2 CONCLUSIONES

Las pruebas realizadas confirman que el modelo dinamico de la planta de ciclo combinado que se
presentd en este trabajo completando los equipos faltantes se puede utilizar como herramienta
confiable para su representacion real y estudio dinamico de este tipo de plantas.

El control del nivel de liquido del domo de presién de alta de intermedia se pudo conseguir para la
mayoria de las pruebas planteadas.

Las consideraciones hechas para el célculo de propiedades también demostraron fueron las
adecuadas, ya que el modelo representa correctamente su comportamiento.

Las pruebas seleccionadas fueron las adecuadas para saber si el modelo y la estrategia de control
son las adecuadas. En algunas de ellas no se consigui6 el control de las variables seleccionadas
debido a los equipos faltantes en el modelo del proceso y control, por lo cual es recomendable
completar dichos faltantes.

Se reconoce que solamente se utilizé el control convencional de tres elementos en el domo de
presion alta. EI domo de presién alta si se puedo controlar mediante el control de tres elementos.
El control de nivel del domo de intermedia y de baja presion fueron Unicamente lazos de nivel de
un solo elemento.

La llegada de los gases de combustion al recuperador se manejo de manera constante, el impacto
de esta suposicion podria alterar la respuesta del modelo.

Es muy importante mencionar que la parte de consideracion de constantes, calculo de parametros
y condiciones iniciales puede ser tomando otras condiciones de partida.

El trabajo de programacion en Simulink demostr6 ser una herramienta poderosa para el
entendimiento de las diferentes caracteristicas del proceso de simulaciéon de la planta.

Es importante hacer notar que los resultados obtenidos no solo demuestran en algunos casos que
el proceso se controla adecuadamente y que las variables tienden a no tener cambio alguno, sino
gue también esos resultados tienen congruencia fisica. Por ejemplo en el caso de que el nivel del
domo estaba disminuyendo, esto implicaba una disminucion en su flujo de alimentacién y por
consiguiente en un aumento en el flujo de vapor generado y en la presion del domo.

Otra parte que demostré tener una buena congruencia fisica con el proceso real fue la generacion
de vapor, ya que considerando el modelo de condensacidn y evaporizacion instantanea se tiene
una excelente representacion de la vaporizacién que se lleva a cabo en cada uno de los
evaporadores.

A pesar de que este trabajo esta principalmente orientado hacia simulacién dinamica y control, se
tratd de no enfrascarse sélo en la parte de programacion ya que la parte del concepto fisico era
indispensable para el planteamiento de las diferentes ecuaciones de balance. Las consideraciones
planteadas también fueron con estricto apego al comportamiento fisico de los diferentes equipos.

Falta justificar porque no se desarrollo la estrategia de control para el control simultaneo del nivel
de alta y de intermedia con la bomba de velocidad variable por:

- Falta de informacion del proceso y control faltante de la planta.

- Porla gran complejidad del modelo.
A cambio de esto se obtuvo un buen modelo del proceso de generacién de vapor, flujos y presion
con resultados satisfactorios.

Después de los diferentes aspectos descritos en este inciso se puede afirmar que la hipoétesis de
esta tesis se cumplié. Se demostré que el modelo dinamico del proceso y su control ayudan a
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estudiar probar y recomendar la respuesta dinAmica de la planta. También se demostré que
Simulink de Matlab® es una herramienta poderosa para la soluciébn numérica de modelos de
procesos altamente no lineales y complejos.

Este trabajo puede servir para trabajos posteriores de este tipo de plantas de proceso en donde se
puede sugerir profundizar en los siguientes temas:

Completar el modelo para una planta de ciclo combinado como la que se estudio en este trabajo.

Plantear las condiciones iniciales para otros estados de operacion como: arranque en frio,
velocidad de sincronizacion; entre los mas importantes.

Una estrategia diferente de control. Utilizar el modelo para plantear y probar otras estrategias de
control.

Realizar un estudio utilizando teoria de control para encontrar el correcto tipo de control que
necesita la planta. Demostrandolo con pruebas a lazo abierto para encontrar los pardmetros
adecuados mediante analisis numérico.

Probar técnicas de sintonizacion de controladores.

Considerar un modelo de turbina de gas y acoplarlo al modelo del recuperador de calor.

Consideracion dentro de la simulacién de los equipos posteriores. (i.e. Condensadores de
superficie, torres de enfriamiento, alimentacién de combustible, etc.).

Inclusidn de la parte de generacion eléctrica, para tener en conjunto el comportamiento del proceso
y la parte de la generacion eléctrica.

Inclusion de un andlisis de sensibilidad paramétrica sobre el sistema de ecuaciones, antes de
realizar la soluciéon del conjunto de ecuaciones.
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