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Resumen

Este trabajo se enfoca en el desarrollo de una simulaciéon dindmica con base en un software de
simulacion de procesos (UniSim Design), para determinar el flujo a relevar en una columna de
destilacion separadora de naftas de una planta hidrosulfuradora tipica, se proponen diferentes
escenarios de relevo de presion para analizar las fallas que generan una sobrepresion en el sistema
y la consecuente apertura de las valvulas de seguridad.
La estructura de la simulacion se desarrolla con base en la convergencia de una columna de 41
platos con una relaciéon de reflujo igual a dos. El calculo preliminar para las valvulas de seguridad
fue realizado con base a las normas (API520, 2014; AP1526, 2009).

El modelo de simulaciéon empleado solo considera el control béasico del sistema como capa de
proteccion antes de la interaccion del sistema de relevo de presion.
Los escenario fueron analizados de dos maneras diferentes; La primera situacién sin ninguna capa
de proteccion antes del sistema de relevo de presion, esto significa que el control basico no interactia
al suceder la falla. La segunda situacion con la implementacion de la capa de proteccion del control
bésico en el escenario de relevo de presion, en donde la intencion de esté tltimo escenario es simular
la falla a un escenario méas aproximado a la realidad. Esto con el propoésito de andalizar y verificar
el efecto de la sobrepresion en el sistema y la mitigacion de la misma por las valvulas de seguridad,
y si el tamano de las mismas es apropiado o es necesario un tamano mayor o menor seguin sea el
caso. Los principales escenarios de relevo que pueden ser afectados en el proceso de separaciéon de
naftas y que fueron andlizados en este trabajo son:

= Falla de energia eléctrica
= Falla de reflujo en la columna de destilacion
= Descarga bloqueada en la secciéon del destilado en la columna de separadora

= Falla de enfriamiento en la seccion del condensador de la columna separadora

Debido a que, como ya se mencion6 con anterioridad solo se consideraron fallas operativas, la falla
por fuego no fue considerada en el trabajo correspondiente. Dicha consideracion es conservadora
en el sentido de que las fallas derivadas, por energia eléctrica, reflujo, descarga bloqueada y agua
de enfriamiento constituyen normalmente las que aportan mayor cantidad de masa a relevar al
sistema de relevo de presion.

Una de las limitantes en el desarrollo de la simulacion dinamica, es la modificacion del calentador
a fuego directo que suministra la carga térmica de los fondos de la torre separadora, por un
intercambiador de calor, de igual manera la simulacién del aeroenfriador solo se establece con base
en un ventilador, ya que el alcance de este trabajo no se encuentra dirigido a la operacion detallada
y mecénica. La complejidad que con lleva la simulacién de un horno y aeroenfriador requiere de
una amplia experiencia en el campo de ingenieria de procesos asi como en el drea de simulacion de
los mismos. Sin embargo para los alcances del presente trabajo es suficiente suministrar la carga
térmica asociada a dicho evento.



Introduccion

En 1987, Robert M. Solow, economista del Instituto Tecnologico de Massachusetts, recibi6 el
Premio Nobel de Economia por su trabajo en la determinacion de las fuentes del crecimiento
economico. El profesor Solow concluydé que la mayor parte del crecimiento de una economia es el
resultado de los avances tecnologicos.

Es razonable concluir que el crecimiento de una industria también depende de los avances tec-
nologicos. Esto es especialmente cierto en la industria quimica, que es innovadora y se encuentra
permanentemente en la generacion de proceso méas especializados; ello implica en multiples oca-
siones que los procesos inherentemente son mas complejos y cada vez mas interelacionados: mayor
presion, quimicos mas reactivos y quimica exdtica.

Los procesos mas complejos requieren una tecnologia de seguridad més desarrollada y orientado
a la seguridad intrinseca de los mismos. Muchos industriales incluso consideran que el desarrollo
v la aplicaciéon de tecnologia de seguridad es en realidad una limitaciéon para el crecimiento de la
industria quimica.

A medida que la tecnologia de procesos quimicos se vuelve mas compleja, los ingenieros quimi-
cos necesitaran una comprension mas detallada y fundamental de la proteccion de los recursos
humanos, materiales y el medio que impacten directamente en la seguridad de los mismos.

Desde 1950, se han realizado importantes avances tecnolégicos en la seguridad de los procesos
quimicos. Hoy en dia, dicho aspecto tiene la misma importancia que la produccién y se ha con-
vertido en una disciplina cientifica que incluye muchas teorias y practicas altamente técnicas y
complejas. Ejemplos de tecnologia de seguridad incluyen:

= Modelos hidrodindmicos que representan el flujo de dos fases a través de un alivio del reci-
piente

= Modelos de dispersién que representan la propagacion de vapores toxicos a través de una
planta después de una liberacion

» Técnicas matematicas para determinar las diversas formas en que los procesos pueden fallar
y la probabilidad de fallar.

Los avances recientes en seguridad de plantas quimicas enfatizan el uso de herramientas tecnolo-
gicas apropiadas para brindar informaciéon para la toma de decisiones de seguridad con respecto
al diserio y operacion de la planta (Crowl and Louvar, 2011),(Hellemans, 2010).

Los sistemas de relevo de presion son la parte méas critica en la seguridad de una planta siendo
éstos la ultima capa de proteccion en la misma, su trabajo es prevenir que se acumulen presiones
excesivas en los equipos de proceso debido a problemas operativos o situaciones de emergencia.Las
capas de proteccion principales en una planta son los sistemas de seguridad, dichos sistemas son
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disenados para realizar funciones de proteccion, mitigacion, reduccion de riesgos y reducir la pro-
babilidad de que una condicién insegura se presente en un proceso industrial.

Las capas de proteccion se describen a continuacion:

» Sistemas bésicos de control (SCD)
Se utilizan para monitorear y controlar los procesos de las plantas. El trabajo de estos sistemas
se refleja en la calidad del producto y en la eficiencia de la planta. En una situaciéon donde
el control falla, el proceso puede llegar a convertirse peligroso para el personal y ademas el
ambiente puede verse afectado.

» Sistemas de seguridad (ESD)
Cuando el control de proceso no contiene la generacion de situaciones de riesgo o se produce
la falla de algunos de sus elementos, en ese momento debe actuar el sistema de proteccion
de seguridad; ejemplo de esta situacion es el propicia en un paro de emergencia.

» Sistema de gas y fuego (F & G)
Cuando se detecta un conato de fuego, el sistema desarrolla las acciones necesarias para
mitigarlo y mandar una senal al sistema de seguridad para que este corte o bloqueé el punto
donde existe la fuga que este ocasionando dicho evento.

» Sistema de relevo de presion (SRP)
El SRP constituye la tltima capa de proteccidon, su objetivo es la proteccion del equipo y
consecuentemente la protecciéon del personal, instalaciones y el medio ambiente, previniendo
asi una sobrepresurizaciéon cuando ocurre una falla operativa o fuego en las instalaciones del
proceso al sistema.

El principal motivo de la existencia de los sistemas de seguridad es el riesgo implicito, todos los
procesos tienen un nivel de riesgo, ya sea por su diseno, por los materiales que se manejan, por las
reacciones que se generan en el sistema, por la posibilidad de fugas de materiales peligrosos, por
la operacion y por muchos otros factores desde técnicos, culturales, legales y econémicos.

El anélisis en régimen transitorio ha estado ganando importancia en los tltimos anos en el cam-
po del diseno de procesos. En gran parte porque mediante este analisis, es posible monitorear el
comportamiento de las principales variables del proceso ante las perturbaciones tipicas del funcio-
namiento de una planta industrial. Ademés, la posibilidad de proponer diferentes estrategias de
control y evaluar su efecto sobre la operatividad permite estudiar varios escenarios en un tiempo
relativamente corto. En términos generales, los nuevos disenios de plantas y estrategias de control
deben garantizar la calidad del producto, la seguridad de los procesos, la proteccion de los equipos
y el cumplimiento de las regulaciones ambientales (Chaves et al., 2016).

El analisis en régimen transitorio se puede utilizar en el diseno de sistemas de relevo de presion
para calcular aumentos de presion transitorios o para calcular las tasas de relevo requeridas de los
dispositivos de relevo (PRD) individuales. El andlisis en régimen transitorio se puede utilizar en
sistemas como columnas, compresores, sistemas de refrigeracion de etapas miltiple y roturas de
tubos de intercambiadores de calor y en el analisis de sistemas de quemadores existentes (API521,
2014).

La determinacion de flujos criticos o transitorios son una forma de disminuir las masas de relevo
en los sistemas de disposicion de desfogues eficientando sobremanera la infraestructura civil, de
tuberias, soporteria, recipientes, quemadores, etc. y que ademas esta avalado por el (API1521, 2014)
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En los tdltimos anos se ha evidenciado un crecimiento importante en el dominio e inovacion de
herramientas y técnicas utilizadas para realizar actividades relacionadas con el disenio, construcciéon
y operacion de plantas de proceso. El uso de herramientas computacionales como los simuladores
de proceso han modificado la eficacia y eficiencia de calculos para la implementacion en el diseno
de procesos. Estos desarrollos, abarcan desde la simulacién en estado estacionario hasta la simula-
cion dindmica esta tltima representan escenario de mayor complejidad. La aplicacién de este tipo
de tecnologia en el desarrollo de la industria ha permitido disenar y predecir el comportamiento
operativo de las plantas de proceso verificando su funcionalidad con gran eficiencia, seguridad y
rentabilidad economica.

Los procesos industriales son fundamentales para la produccion de articulos de uso frecuente en
la vida cotidiana, tales como la industria farmaceutica, alimentica y de papel son ejemplos claros
de la importancia que tienen los procesos industriales a nivel mundial. Las valvulas de relevo de
seguridad son un elemento esencial para establecer una capa de proteccion confiable en la opera-
cion de plantas industriales. El proposito principal de una vélvula de relevo de seguridad (SRV)
es la proteccion del personal operativo, proteccion del recipiente o equipo y proteccion del medio
ambiente mediante el alivio seguro del fluido del proceso cuando un sistema se encuentra expuesto
a una condicién de sobrepresion.

La simulacién dindmica se puede utilizar en el diseno del sistema de relevo de presion para calcular
los aumentos de presion transitorios o para calcular los flujos de alivio requeridos de los dispositivo
de relevo de presion (PRD) individuales. Los métodos convencionales para calcular los flujos de
alivio son generalmente conservadores y pueden conducir a disenos de sistemas de relevo y orificios
de gran tamano asi como toda la infraestructura asociada.La simulacion dindmica proporciona un
método alternativo para definir mejor los flujos de alivio y mejora la comprension de lo que sucede
durante el relevo de presion.

Normalmente los flujos de alivio que se obtiene en régimen transitorio son menores en compa-
racion a los flujos obtenidos en régimen estacionario, estos tltimos usualmente emplean criterios
conservadores y esto sobredisefia el dispositivo de relevo de presion(PRD).
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Objetivo y alcance

Objetivo General

Obtener el flujo a relevar! a régimen dinamico de una columna de destilacion separadora de naftas
de una planta tipica con base en sus parametros de diseno, para diferentes escenarios de relevo de
presion en el simulador de proceso UniSim Design, con la finalidad de anélizar el comportamiento
del sistema, su impacto sobre las vilvulas de seguridad y el sistema de relevo de presion.

Objetivos especificos

= Desarrollar una simulacién dindmica de una columna de destilacion separadora de naftas de
un proceso de hidrodesulfuracion.

» Simular escenarios de relevo de presion para obtener el flujo a relevar (falla de energia eléc-
trica, descarga bloqueda, falla de reflujo en columna de destilacion).

» Analizar cada escenario propuesto y reportar en que situacion se produce el relevo de presion
mediante las valvulas de seguridad.

= Simular por cada causa de falla un escenario sin la capa de proteccion del control bésico solo
con la capa del sistema de relevo de presion y uno con ambas capas de proteccion (control
bésico y sistema de relevo de presion) y analizar los resultados de cada escenario. El motivo
de realizar la simulacién con solo la capa de proteccion del sistema de relevo de presién
es generar un escenari6 aproximado para el cual fue dimensionado la valvula de seguridad
(aproximacion al analisis en estado estacionario)

Alcance

La simulacion tendra la capacidad de:
= Determinar la masa a relevar en los escenario propuestos.

= Establecer la confiabilidad de diseno de valvulas de seguridad utilizando los datos obtenidos
de la simulacion dinamica.

= Establecer bajo que escenario las valvulas de seguridad entran en operaciéon generando masa
a relevar.

l“Relevar "es un término técnico directo de la traduccion al espafiol de la palabra “relief “por su origen en inglés;
otro sinénimo es alivio. En el argot técnico la palabra relevo es muy comin para este tipo de anélisis
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= Simular los escenario de relevo de presion con capas de proteccion (Control bésico y sistema
de relevo de presion).

= Simular los escenario de relevo de presion con solo la capa de proteccion del sistema de relevo
de presion (Sin control basico).
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Capitulo 1

Generalidades

1.1. Hidrotratamiento

El proceso de hidrotratamiento en una refineria es el término utilizado para describir el proceso
de eliminacion de azufre, nitrogeno e impurezas metalicas en la materia prima mediante hidrégeno
en presencia de catalizadores adecuados.

Usualmente involucra cambios en la estructura molecular (reformacion e isomerizacion) o cam-
bios en el tamano molecular (alquilacion y polimerizacion), el hidrotratamiento tiene un papel
importante en este mejoramiento, pertenece al grupo de los procesos de refinacién conocidos como
hidroprocesos, que incluyen al hidrocracking.

Los objetivo del hidrotramiento son:

La conversion selectiva del material deseado.

La eliminacion de determinados compuestos para mejorar la calidad de los productos.

Convertir a los productos de menor valor agregado en productos valiosos.

Transformar los residuos so6lidos en combustibles liquidos.

Las aplicaciones del hidrotratamiento son numerosas y las fuentes de alimentacion van desde frac-
ciones ligeras como la gasolina hasta residuos pesados.
La aplicacion del hidrotratamiento incluye:

El pretratamiento de nafta.

La desulfuracion de destilados.

El mejoramiento de la calidad de los jet fuels (turbosinas), kerosenos y diesel.

Como un pretratamiento para el cracking catalitico, removiendo metales, compuestos con
azufre, nitrogeno y reduciendo compuestos poliarométicos.

El hidrotratamiento es un proceso catalitico que disminuye el contenido de azufre, nitrogeno y
oxigeno en los hidrocarburos, transformando estos en H,.S, amoniaco y HyO, respectivamente, asi
mismo reduce la presencia de compuestos poliaroméaticos.

El proceso se resume en cinco pasos que se describen a continuacion:
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La alimentacion al proceso es calentada, con hidrégeno en un reactor.

La mezcla se pone en contacto con un catalizador.

Una vez llevadas a cabo las reacciones, siguen uno o dos pasos de separacion de liquidos,
gases y residuos.

Separacion por destilacion de los productos ligeros, de los pesados, segtn las especificaciones.

Purificacién del hidrogeno para ser recirculado al proceso.

Este tratamiento requiere condiciones de proceso extremas, asi como el uso de altas presiones
de hidrégeno para minimizar las reacciones de polimerizacion y condensacion que forman coque,
mejora los componentes de bajo punto de ebullicion como son gasolinas y keroseno. La principal
funcion del hidrotratamiento es la hidrogenacion de olefinas, la remocién de heterodtomos como el
azufre y la saturacion de compuestos arométicos y olefinas.

El hidrotratamiento catalitico es un proceso de hidrogenacion empleado para remover alrededor
del 90 % de los contaminantes como son nitrogeno y azufre, de las fracciones del petroleo.

Razones para la remocién de heteroatomos de las fracciones de petroéleo:

» Reduccién de la corrosion durante la refinacion.
= Incremento en la estabilidad de las gasolinas.

» Reduccion del contenido de heteroatomos® en los combustibles, lo cual, conlleva a un menor
impacto en el ambiente.

Los procesos de hidrogenacion para la conversion de fracciones de petroleo v productos se pueden
clasificar en destructiva y no destructiva. La hidrogenacion destructiva (hidrogendlisis o hidro-
cracking) es caracterizada por la destruccion de los enlaces carbono-carbono, acompanada de la
saturacion de los fragmentos y obteniendo como productos, compuestos de bajo punto de ebulli-
cion.

El hidrotratamiento (hidrogenacion destructiva) es empleado con el proposito de mejorar la calidad
de los productos sin alterar apreciablemente el rango de ebullicion.

La hidrodesulfuracién (HDS) asi como la hidrodesnitrogenaciéon (HDN) son procesos esenciales
para la remocion de compuestos aromaticos de la mayoria de las corrientes de proceso.

El alto contenido de aromaticos en el diesel es reconocido por una baja calidad en los combustibles
y una contribucion en la formaciéon de gases téxicos. Debido a las estrictas regulaciones ambienta-
les, en la actualidad se busca disminuir tanto el contenido de aromaticos (principalmente benceno)
como el de heterodtomos en los combustibles para minimizar las emisiones de gases toxicos. Los
compuestos aromaticos primero son parcialmente hidrogenados y después tiene lugar el cracking
de los nucleos aromaticos. Los 4tomos de azufre y nitrégeno son convertidos en acido sulthidrico y
amonio.

Las reacciones de hidrodesulfuraciéon son acompanadas por pequenas cantidades de reacciones de
hidrogenacion e hidrocracking, pero esto depende basicamente de las caracteristicas de la alimen-
tacion y de la severidad de la desulfuracion.

Las ventajas son:

!Heteroatomo es un 4tomo en una cadena o en un anillo de un compuesto orginico, que no es de carbono ni
de hidrégeno.

1.1. HIDROTRATAMIENTO
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= Los productos requieren menos etapas de mejoramiento.

s El azufre es removido de la alimentacion de la unidad de craqueo, disminuye la corrosion en
la unidad de cracking.

= El azufre es removido de la alimentacion de la unidad de craqueo, disminuye la corrosion en
la unidad de cracking.

= Disminuye la formacion de coque, se tiene una alta conversion.
= La calidad de las fracciones gaseosas del petroleo es incrementada

Uno de los principales problemas en el procesamiento de una corriente con un alto contenido de
azufre y nitrogeno es la gran produccion de HyS y N Hs, la remocion de ambos compuestos del
gas recirculado, se puede lograr con la inyecciéon de agua, bajo condiciones de alta presiéon, ambos
compuestos son muy solubles bajo estas condiciones en comparaciéon con el hidrogeno y los gases de
hidrocarburo. La solucion es procesada en una unidad separadora para recuperar el HyS y N Hs.
El grado de hidroprocesamiento depende no solo de las condiciones de operacién empleadas al
llevar a cabo dicho proceso para el mejoramiento de los productos obtenidos, depende también de
la naturaleza de la alimentacion.

El hidroprocesamiento no soélo se aplica a corrientes de destilados medios, también se pueden
procesar corrientes pesadas y de residuo, aunque se presentan problemas como el deposito de
metales (en particular vanadio), en el catalizador y la remocion de dichos metales no es posible;
esto desactiva el catalizador, impidiendo el control de la temperatura en el reactor.

La composicién fisica o quimica de la alimentaciéon no solo determina los productos obtenidos sino
también la manera de procesarlos.

Las siguientes reacciones son las principales en el proceso de desulfuracion:

= Mercaptanos

RSH + Hy, — RH + H,S (1.1)
s Sulfuros
» Disulfuros
» Tiofenos
C4H4S -+ 4H2 — C4H10 + HQS (14)

1.1. HIDROTRATAMIENTO
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1.2. Aspectos tedricos del sistema de relevo de presion.

Los sistemas de relevo de presion son la parte méas critica en la seguridad de una planta siendo
éstos la dltima capa de proteccion en la misma, su trabajo es prevenir que se acumulen presiones
excesivas en los equipos de proceso debido a problemas operativos o situaciones de emergencia. El
sistema de relevo consiste en una tuberia principal (cabezal principal) y de las tuberias de descarga
de las valvulas de seguridad (ramales) las cuales se conecta al ramal principal.

1.2.1. Definicidon de un sistema de relevo de presion (SRP)

Sistema formado por dispositivos y tuberias, que eliminan o disminuyen un exceso de presion en
un equipo, por el desplazamiento de una determinada masa de fluido desde el equipo sobrepresio-
nado a un determinado lugar donde se dispondra con mayor seguridad. La definicién del American
Petroleum Institute (APT) Recommended Practice 521 “Guide for Pressure-Relieving and Depres-
suring Systems”,(API521, 2014) un SRP es un arreglo de accesorios de relevo de presion, tuberia
y un medio de disposicion proyectado para el relevo de seguro, el transporte y la disposicion de
los fluidos en la fase liquida, vapor o gaseosa. Un SRP puede constituir solamente de un disco de
ruptura o valvula de seguridad relevo, con o sin tuberia de descarga, sobre un recipiente o una
linea. Un sistema mas complejo puede incluir varios dispositivos de relevo de presion, arreglos en
cabezales comunes y el envio a un equipo de disposicion terminal.

= CAPAS DE PROTECCION
Las capas de proteccion principales en una planta son los sistemas de seguridad, dichos sis-
temas son diseniados para realizar funciones de proteccion, mitigacion, reduccion de riesgos
y reducir la probabilidad de que una condicién insegura se presente en un proceso industrial
(Figural.l).

Las capas de proteccion se describen a continuacion:

a) Sistemas basicos de control (SCD). Se utilizan para monitorear y controlar los proce-
sos de las plantas. El trabajo de estos sistemas se refleja en la calidad del producto y en
la eficiencia de la planta. En una situacién donde el control falla, el proceso puede llegar a
convertirse peligroso para el personal y ademas el ambiente puede verse afectado.

b) Sistemas de seguridad (ESD). Cuando el control de proceso se convierte peligroso, en
ese momento debe actuar el sistema de proteccion de seguridad un ejemplo de esta situacion
es el dado en un paro de emergencia.

c) Sistema de gas y fuego (F & G). Cuando se detecta un conato de fuego, el sistema
debera mitigar el fuego y mandar una senal al sistema de seguridad para que este corte o
bloqueé el punto donde existe la fuga que este ocasionando el fuego.

d) Sistema de relevo de presion (SRP). E1 SRP es la tltima capa de proteccion, su objetivo
es la proteccion del equipo y consecuentemente la proteccion del personal previniendo asi una
sobrepresurizacion cuando ocurre una falla al sistema.

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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Figura 1.1: Capas de proteccion principales

El principal motivo de la existencia de los sistemas de seguridad es el riesgo implicito, todos los
procesos tienen un nivel de riesgo, ya sea por su diseno, por los materiales que se manejan,
por las reacciones que se generan en el sistema, por la posibilidad de fugas de materiales
peligrosos, por la operaciéon y por muchos otros factores desde técnicos, culturales, legales y
economicos.

COMPONENTES DE UN SISTEMA DE RELEVO DE PRESION (SRP)

Los sistemas de relevo incluyen valvulas de seguridad, tuberia (cabezal), tanques de sepa-
raciéon y quemador, los que deben ser dimensionados adecuadamente basandose en las con-
diciones especificas de las caracteristicas de operacion y seguridad de cada planta considerada.

En la figura (1.2) se muestra un sistema de relevo de presion.

Serie de dispositivos compuestos normalmente es (1) una valvula ajustada para abrir a una
cierta presion que es igual o menor a la presion de diseno del equipo, permitiendo el flujo en
una sola direccion, pues al disminuir la presiéon en el equipo, esta vuelve a cerrar. La valvula
conectada a una red de tuberias (2) o cabezal que pueden unirse la descarga de varios sistemas
con sus respectivas valvulas de relevo. El disco de ruptura (3) es otro dispositivo del SRP
y consiste en un disco metalico diafragmado en el que el grosor de la pelicula metalica esta
calculado para fragmentarse a una cierta presion y que regularmente se utiliza en combinacion
a una valvula de relevo. Después se encuentra (4) el tanque separador de liquido (Knock Out
Drum), cuya funcion principal es separa el liquido de arrastre del gas en el SRP. El tanque
de sello (5) se utiliza para condensar restos de humedad que se encuentran en la corriente
gaseosa, pero su principal funcién es la de mantener una presiéon minima al quemador y evitar
el regreso de la flama del quemador o que entre aire si la flama del quemador se apaga. En
el quemador (6) es donde se quema el gas; esto se hace generalmente si el fluido es toxico y
es necesario quemarlo antes de enviarlo a la atmosfera.

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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1-.UNIDAD DE PROCESO

7

(K X O

6-. QUEMADOR

)

2-. RED DE TUBERIAS

/

5-. TANQUE DE SELLO

4-. TANQUE ACUMULADOR

3-. DISCO DE RUPTURA Y SRP

Figura 1.2: Esquema general de un sistema de relevo de presion.

Las partes constituyentes de un SRP se muestran de forma esquematica en la figura 1.3

Sistemade
recuperacion
Sistemade
Quemador tuberias
Sistema
derelevo
de
presion
. Tanque de
Accesorios desfogue
Tanque de

sello

Figura 1.3: Partes constituyentes de un sistema de relevo de presion SRP.

= REQUERIMIENTOS DE UN SISTEMA DE RELEVO DE PRESION

Los requerimientos que debe satisfacer un SRP para su instalacion son los siguientes:

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.



CAPITULO 1. GENERALIDADES 7

1) Proteger al personal de operacion contra los dafios que pueda causar la sobrepresion del
equipo de proceso.

2) Disminuir las pérdidas de materias primas de alto costo durante y después de una falla
operacional que haya causado exceso de presiéon en un equipo por un corto periodo.

3) Disminuir las pérdidas de tiempo ocasionadas por la sobrepresion en los equipos.
4) Prevenir el dano al equipo.

5) Prevenir el dano a propiedad civil y adjunta a la planta de operacion.

6) Reducir la prima de seguros, en caso de contar con alguna.

7) Cumplir con la normativa vigente.

8) Economicamente factible.

1.2.2. Dispositivos de relevo de presion (DRP)

Los dispositivos de relevo de presion son un requisito esencial para el uso seguro de los recipientes
a presion. Los dispositivos de relevo de presion proporcionan un medio mecanico para garantizar
que la presion dentro de un recipiente no pueda alcanzar un nivel inseguro. Todos los recipientes a
presion dentro del alcance de la Seccién VIII del Codigo ASME de calderas y recipientes a
presion deben estar equipados con un dispositivo de alivio de presion. El propoésito del dispositivo
de alivio de presion es evitar una falla catastrofica del recipiente al proporcionar un medio seguro
para aliviar la sobrepresion si la presion dentro del recipiente excede la presion de trabajo méxima
permisible. Se utilizan cominmente tres tipos diferentes de dispositivos de relevo:

= Vilvulas de accionamiento directo: valvulas de peso o de resorte que se abren a una presion
predeterminada y que normalmente se cierran después de que se haya liberado la presion. La
presion del sistema proporciona la potencia motriz para operar la valvula.

= Vilvulas de accionamiento indirecto: valvulas de accionamiento neumatico o eléctrico que se
activan mediante instrumentos de deteccién de presion.

= Discos de ruptura: discos delgados de material disenados y fabricados para fallar a una presion
predeterminada.

Los discos de ruptura se usan frecuentemente junto a valvulas de relevo para proteger a la valvula
de fluidos corrosivos del proceso durante el funcionamiento normal.

El diseio y seleccion de valvulas de relevo ha sido anélizado por (Morley, 1989b; Morley, 1989a) y
también esta cubierto con los estandares de recipientes de presion que se mencionan a continuacion.

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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Los discos de ruptura son discutidos por (Mathews, 1983).

Los discos de ruptura se manufacturan en una amplia gama de ingenieria comun de aceros y
aleaciones, asi como una amplia variedad de materiales para uso en condiciones corrosivas; tales
como el carbon impermeable, oro y plata; y se puede encontrar discos adecuados para usar con
todos los fluidos del proceso. Los discos de ruptura y las valvulas de relevo son articulos patentados
y se deben consultar a los provedores al seleccionar los tipos y tamanos adecuados.

La seleccion y el tamano del dispositivo son responsabilidad del usuario final del recipiente de
presion. Las reglas para el dimensionamiento y seleccion de dispositivos de relevo de presion se
encuentra en el Codigo ASME BPYV sec VII D.I Puntos VG-125 a UG-137 y D.2 parte
AR o en la Norma Europea BS EN ISO 4126.

Bajo las reglas dadas en ASME BPV code Sec. VII D.1, el dispositivo de relevo primario debe
tener una presiéon establecida no mayor que la presiéon méaxima de trabajo permisible del recipiente.
El dispositico de relevo primario debe dimensionarse para evitar que la presion aumente 10% o
3 psi (20 kPa), lo que sea mayor, por encima de la maxima presion de trabajo permisible. Si se
utilizan dispositivos de presion secundarios, su presion de ajuste no debe ser mayor al 5% por
encima de la maxima presion de trabajo permisible. Cuando se utilizan multiples dispositivos de
relevo de presion, su descarga combinada debe ser adecuada para evitar que la presion del recipiente
aumente méas del 16 % o 4 psi (30 kPa), lo que sea mayor, por encima de la maxima presion de
trabajo permisible.

En un escenario donde el recipiente de presion esta expuesto a un incendio externo, el dispositivo o
dispositivos del alivio debe evitar que la presion del recipiente aumente mas de un 21 % por encima
de la méaxima presion de trabajo permisible.

Los dispositivos de relevo de presiéon deben ser construidos, localizados e instalados tal que puedan
ser facilmente inspeccionados y de facil mantenimiento. Normalmente se ubican en la parte superior
de un recipiente en un lugar limpio y sin drenaje. Deben de estar ubicados en o cerca del recipiente
que estan protegiendo.

1.2.3. Escenarios de relevo de presion

Se producird una sobrepresion cada vez que se acumule masa, moles o energia en un volumen o
espacio contenido con un flujo de salida restringido. La velocidad a la que se acumula el material
o energia determina el aumento de presion. Si el sistema de control de proceso no puede responder
lo suficientemente rapido, entonces el dispositivo de relevo de presion debe activarse antes de que
el recipiente se fracture, explote o sufra alguna otra pérdida catastrofica de contencion.

El primer paso en el diseno de sistemas de relevo de presion es evaluar las posibles causas de
sobrepresion para determinar la tasa de acumulacion de presion asociada con cada una y, por lo
tanto, estimar la carga de relevo (el flujo que debe descargarse a través del dispositivo de relevo).
(API521, 2014) sugiere las siguientes causas:

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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Salida bloqueada Reaccion quimica
Falla de servicios Fuego externo
Falla de enfriamiento o de reflujo Entrada de calor anormal
Apertura inadvertida de la valvula Error de operacion
Pérdida de ventiladores Falla de valvula check
Golpe de ariete con vapor Explosiéon interna
Falla en flujo absorbedor Sobrecalentamiento a sistema lleno de liquido
Pérdida de energia eléctrica Acumulacién de especies no condensables
Falla de controles automaticos Pérdida de calor en fraccionamiento en serie
Sistema de entrada de material volatil | Falla en tubos de intercambiadores de calor
Falla de enegia electrica Falla de reflujo

Tabla 1.1: Escenario de relevo de presion

Esta lista no es exhaustiva, y los ingenieros de diseno siempre deben hacer una lluvia de ideas
para escenarios adicionales y revisar los resultados de FMEA, HAZOP, HAZAN u otros analisis
de seguridad de procesos.

Al evaluar los escenarios de relevo, el ingeniero de disefio debe considerar los eventos secuenciales
que resultan del mismo evento de causa raiz, particularmente cuando estos pueden aumentar la
carga de relevo. Por ejemplo, la pérdida de energia eléctrica en una planta que lleva a cabo una
reaccion exotérmica en fase liquida podria tener los siguientes impactos:

= Falla de todo o parte del sistema de control automatico.

» Pérdida de enfriamiento debido a la falla de las bombas de agua de enfriamiento o enfriadores
de aire.

» Pérdida de mezcla en el reactor debido a la falla del agitador, lo que lleva a una reacciéon
descontrolada.

Dado que éstos tienen una causa comin, deben considerarse eventos simultineos para esa causa.
Si dos eventos no comparten una causa comin, entonces la probabilidad de que ocurran simulta-
neamente es remota y generalmente no se considera (API521, 2014). Los eventos de causa raiz,
como la pérdida de energia, la pérdida de servicios y el fuego externo, a menudo causan muchos
otros eventos y, por lo tanto, grandes cargas de alivio.

La velocidad a la que se acumula la presién también se ve afectada por la respuesta del sistema
de control del proceso. (API521, 2014) recomienda que se asuma que la instrumentaciéon responde
como fue disenada si aumenta el requisito de relevo, pero no se debe dar crédito por la respuesta de
la instrumentacion si reduce el requisito de relevo. Por ejemplo, en la figura 1.4a, si la valvula de
control de salida se bloquea y la presion en el recipiente aumenta, el flujo de la bomba disminuira
inicialmente debido a la mayor contrapresion. El controlador de flujo lo compensara abriendo la
valvula de control de flujo para tratar de mantener una velocidad de flujo constante y, en conse-
cuencia, aumentara la carga a relevar. El ingeniero de diseno debe asumir que la instrumentaciéon
responde como fue disenada y que el flujo permanece constante. Fn la figura 1.4b, si la valvula de
control de salida se bloquea, el controlador de presién continuara abriendo la valvula de control de
presion hasta que esté completamente abierta. Esto proporciona un flujo de salida alternativo y
reduce la carga de alivio, pero de acuerdo con (API521, 2014), esta respuesta no debe considerarse.
Los intercambiadores de calor y otros recipientes con compartimentos internos también deben pro-
tegerse de la sobrepresion en caso de falla interna. Esto es de particular importancia para los

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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intercambiadores de tipo tubos y coraza, ya que la préactica de diseno comin es colocar el fluido
a mayor presion en el lado del tubo. Esto ahorra costos en la construccion de la coraza y también
evita el dimensionamiento de los tubos para soportar una alta carga de compresion debido a la
presion externa. Si el lado del tubo esta a una presion mas alta, entonces, en el caso de una falla
del tubo o de la placa de tubos, la coraza estara expuesta a la presion del lado del tubo mas alto.
Tanto la (API521, 2014) como la Seccion VIIT del Codigo (ASME, 2017) permiten que miltiples
recipientes conectados entre si se consideren como una sola unidad para escenarios de relevo de
presion, siempre que no haya valvulas entre los recipientes y que el diseno considere la carga de
relevo total del sistema (ASME, 2017) D.1 UG-133.

(a) Instrumentacion de respuesta a el aumento de masa a relevar

(b) Respuesta de instrumentacion para reducir la masa a relevar

Figura 1.4: Instrumentacion de respuesta a escenarios de relevo de presion

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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1.2.4. Carga de relevo de presion

La velocidad a la que se acumula la presion se puede estimar haciendo balances de masa, mole y
energia en estado no estacionario alrededor del recipiente o sistema:

Entrada + formado por reaccién = salida + acumulacion (1.5)

Debido a que los liquidos tienen una compresibilidad muy baja, los recipientes a presiéon rara vez
se operan completamente llenos de liquido, ya que pequenas acumulaciones de material causarian
grandes aumentos de presion. En cambio, es una practica comin operar con una "burbuja'"de vapor
(a menudo nitrogeno) en la parte superior del recipiente, la cual se denomina blanketing o gas de
presionamiento. La ecuacion de balance de masa se puede reorganizar en una ecuacién para la tasa
de cambio de presion de este gas con respecto al tiempo.

Por ejemplo, considere un recipiente de volumen total V(m?) que normalmente funciona con un
llenado 80 % de liquido en el control de nivel como en la figura 1.4 inciso a y se alimenta con un
flujo volumétrico v(m?3/s) de liquido. Si el volumen de liquido en el recipiente es V7, entonces si
la salida se bloquea y se supone que el liquido es incompresible, entonces el cambio en el volumen
del liquido es:

avy
L 1.6
5 =V (1.6)
Donde t : tiempo(s)
El volumen ocupado por el vapor, Vo =V — V;, asi:

dVg  dVp

dt - dt
Si no hay flujo de vapor dentro o fuera del recipiente, suponiendo que el vapor se comporte como
un gas ideal:

= —v (1.7)

Ve =nRT/P (1.8)

Donde:

n: Namero de mol de gas en el recipiente,(mol)

R: Constante del gas ideal, (J/molK)

T: Temperatura, (K)

P: Presion, (N/m?)

Si la temperatura es constante (que es valida para un escenario de relevo de salida bloqueada),
hasta que se abra la valvula de relevo:

P 1 T P?
d d (_) _ nRTdVg _ P (1.9)
Va

V2 dt  nRT
La ecuacion (1.9) se puede usar para estimar la tasa de acumulacion de presion.
Cuando la valvula de relevo se abre, permite que el vapor se descargue a un de flujo w(kg/s). La
cantidad de moles de vapor en el recipiente viene dada por:

dn 1000w

dt M,
Donde M,, es promedio del peso molécular del vapor,g/mol
La ecuacién para la tasa de cambio de presién se convierte en:

(1.10)

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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dP d (n\ RT (. dn dVg\ P? 1000RTw
P _ pnd (Y _ an _ _ _ 1.11
T (VG) vz (VG at 't ) nRT (“ M,P ) (111)

Si la valvula de relevo estd dimensionada correctamente, la presion maxima que puede acumularse
es el 110 % de la presion méaxima de trabajo permisible, P,, Codigo (ASME, 2017) D.1 UG-125.
En este punto no hay més acumulacion de presion y dp/dt = 0, por lo tanto:

1000RTw
= 1.12
TP, (1.12)
La masa a relevar es ecuacion (1.13)
1,1P, M,v
- 1.13
“ 7 T1000RT (1.13)

La ecuacion (1.13) se aplica siempre y cuando solo se ventile el vapor del recipiente. Una vez que
el vapor ha sido desplazado por el liquido, entonces la carga de relevo debe ser el flujo del liquido.
Si se ventila una mezcla de dos fases, el calculo se vuelve mas complejo.

En la mayoria de los casos, el escenario de relevo incluye la entrada de material y calor al sistema
y, por lo general, también incluye la vaporizacion del material, la reacciéon y el flujo en dos fases.
Dichos sistemas son mucho maés dificiles de describir, usando modelos algebraicos diferenciales
simples es una forma de describir el comportamiento y en la practica industrial actual es usar
modelos de simulaciéon dindmica para estos casos. Los modelos dindmicos se pueden construir en
cualquiera de los simuladores de procesos comerciales que tienen esta capacidad.

Para algunos escenarios de relevo, se han establecido correlaciones para la carga de alivio. Para el
caso de incendio externo (API521, 2014) seccion 3.15.2 proporciona:

Q = 21000F,A%** = w;AH,,, (1.14)

Donde:

()=Calor de entrada débido al fuego, BT'U/h
F.=Factor ambiental

A,= Flujo de relevo para caso de incendio, Ib/h
wy=Calor de vaporizacién, BTU /b

El factor ambiental F,. permite el aislamiento en el recipiente. Es igual a 1.0 para un recipiente
desnudo o si el aislamiento puede ser eliminado por un chorro de liquido. La correlacién en la
ecuacion (1.14) supone buenas préacticas generales de diseno y disposicion del sitio, incluido el uso
de alcantarillas y trincheras o la pendiente natural de la tierra para controlar el acumulamiento
de agua. (ROSPA, 1971) y NFPA 30 proporcionan otras férmulas para la tasa de entrada de calor
y el flujo de relevo. Se deben consultar las normas de seguridad locales y los c6digos de incendio
para determinar el método apropiado para usar en cualquier diseno en particular.

Los codigos y estandares de diseno como (API521, 2014) y el Manual del Proyecto DIERS (Fisher
et al., 2010) deben ser consultados para otras correlaciones y métodos recomendados para calcular
el flujo de relevo. Sin embargo este trabajo no considera el flujo a relevar por casos de fuego.

1.2.5. Diseno de valvulas de relevo de presion

Valvulas de relevo accionadas por resorte

El dispositivo de relevo de presién mas comunmente utilizado es la valvula de relevo con resorte
convencional (Figura 1.5). Este disefio de valvula est4 disponible en la més amplia gama de tamafios
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y materiales (API526, 2009; ISO, 2016).

En una valvula de alivio convencional, la fuerza de presion actta sobre un disco que se mantiene
contra una superficie de asiento mediante un resorte. La compresion del resorte se puede ajustar
usando un tornillo de ajuste para que la fuerza del resorte sea igual a la fuerza de presion a la
presion de ajuste de la valvula.

La respuesta del flujo de presion de una valvula de alivio convencional se ilustra esqueméaticamente
en la figura 1.6. Cuando la presion en el recipiente alcanza del 92 % —95 % de la presion establecida,
una valvula de relevo con resorte en un servicio de gas o vapor comienza a “cargar el resorte” y
pierde gas. Las fugas se pueden reducir lapeando el disco y la superficie del asiento con un alto
grado de pulido, usando sellos elastoméricos (solo a bajas temperaturas) o usando un diferencial
de alta presion entre la presion de operacion y la presion de ajuste. Cuando se alcanza la presion
establecida, la valvula “explota” 1y el disco se levanta del asiento. El disco y el asiento tienen una
forma tal que la fuerza sobre el disco contintia aumentando hasta que la valvula estd completamente
abierta, momento en el cual el flujo estd limitado solo por el area del orificio de la superficie del
asiento y no por el espacio entre la superficie del asiento y el disco. En este punto, se alcanza el
caudal de diseno y no debe haber mas acumulacion de presion.

Cuando la presion cae lo suficiente, la fuerza del resorte puede superar las fuerzas debido al fluido
que se desplaza y la valvula vuelve a asentarse. El reposicionamiento generalmente ocurre a una
presion més baja que la presion establecida, dando una curva diferente para la purga.

La capacidad y la presion de elevacion de una valvula de relevo de resorte convencional se ven
afectadas por la contrapresion en el sistema de relevo corriente abajo. La contrapresion ejerce
fuerzas que son aditivas a la fuerza del resorte. Cuando se sabe que la contrapresion fluctia o se
acumula, se deben usar valvulas de relevo de presion equilibradas que incorporen un fuelle u otros
medios de compensacion de la contrapresion (API520, 2014). Esto es particularmente importante
cuando se liberan varios dispositivos en el mismo sistema de ventilaciéon o antorcha, ya que los
escenarios de alivio de causa comtn, como la pérdida de potencia, pueden desencadenar multiples
eventos de alivio y enviar una gran cantidad de material al sistema de ventilacién o antorcha, lo
que aumenta la contrapresiéon actuando sobre las valvulas de alivio.

1.2. ASPECTOS TEORICOS DEL SISTEMA DE RELEVO DE PRESION.
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Figura 1.5: Valvula de relevo de presion convencional API 520
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Figura 1.6: Respuesta a la presion de flujo de una valvula de relevo convencional

Valvulas de relevo operadas por piloto

Las valvulas de relevo operadas por piloto estan disenadas para superar algunos de los principales
inconvenientes de las valvulas de relevo accionadas por resorte convencionales. En una valvula de
relevo operada por piloto, el resorte y el disco se reemplazan por un piston (Figura 1.7). Una
tuberia de didmetro estrecho conocida como linea de suministro piloto se conecta desde la parte
superior del piston a la entrada de la valvula de relevo a través de una valvula secundaria (piloto)
del tipo de resorte. En funcionamiento normal, ambos lados de la valvula ven la misma presion,
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pero debido a que el area de la superficie superior del piston es mayor que el area del asiento, la
fuerza hacia abajo es mayor y la valvula permanece cerrada. Cuando la presion excede la presion
establecida, la valvula piloto se abre y se pierde la presion sobre el piston. Esto hace que el pistéon
se levante y la valvula se abra. El venteo de la valvula piloto puede descargarse a la atmosfera o a
la salida de la véalvula principal, segin los requisitos de contencion del fluido del proceso.

La respuesta del flujo de presion de una valvula de relevo operada por piloto se ilustra esquemati-
camente en la figura 1.8. Se eliminan las fugas y no hay purga.

Las valvulas de relevo operadas por piloto se usan en aplicaciones que requieren un diferencial
bajo entre la presion de operacion y la presion de ajuste; (por ejemplo, modernizaciones donde el
recipiente ahora se opera mas cerca de la presion de trabajo maxima permisible o recipientes que
operan por debajo de 230 kPa o 20 psig); Servicios de alta presion (por encima de 69 bar o 1000
psig) y casos donde se requiere baja fuga. No estan disponibles en el mismo rango de metalurgias
que las valvulas de relevo con resorte. Las valvulas de relevo operadas por piloto también estan
restringidas a aplicaciones de baja temperatura, ya que generalmente usan materiales elastomé-
ricos para hacer un sello entre el piston y su alojamiento. En (ISO, 2013¢) se proporcionan méas
detalles sobre las valvulas de relevo operadas por piloto.

Tornillo de regulacion
Sello de presion

: __—— Huso
Valvula de pilote |

Ajuste de purga externo
Descarga del pilote
/— Linea de suministra pilote

1/ Filtre piloto opeional
[ | |

Pistdn

Salida

— Sello

~-— Medidor de presitn interna

- T Valvula principal

Entrada
(a) PSV con piloto 3D (b) PSV con piloto descripcién

Figura 1.7: Valvula de relevo operada por piloto APT 520
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Figura 1.8: Respuesta a la presion de flujo de una valvula de relevo operada por piloto

Dimensionamiento de valvulas de relevo

Las pautas para dimensionar las valvulas de relevo se dan en (API520, 2014) y BS EN ISO 4126.
Se recomiendan diferentes ecuaciones de diseno para flujos de vapor, liquido, vapor o bifasicos.
Los métodos de dimensionamiento también se discuten en el Manual del Proyecto DIERS (Fisher
et al., 2010) y el libro de(Safety, 2017).

Cuando el fluido que fluye a través de la valvula es un gas compresible o un vapor, entonces el
diseno debe considerar si se logra un flujo critico en la boquilla de la véalvula. El indice de flujo
critico es el indice de flujo maximo que se puede lograr y corresponde a una velocidad sonica en
la boquilla. Si se produce un flujo critico, la presiéon en la salida de la boquilla no puede caer por
debajo de la presion de flujo critica.

P.s, incluso si existe una presion corriente abajo. La presion de flujo critica se puede estimar a
partir de la presion de corriente arriba para un gas ideal utilizando la ecuacion:

Py _ {L} % (1.15)

P v+1
Donde:

7: relaciéon de calores especificos [C,/C,

Py Presion absoluta corriente arriba

P.s: Presion de flujo critico

Se puede usar cualquier conjunto consistente de unidades para la presion siempre que se use la
presion absoluta, no la presion manomeétrica. La relacion P.;/P; se denomina relacién de presion
critica. Los valores tipicos de esta relacion se dan en la tabla 1.2. Si la presion corriente abajo
es menor que la presion de flujo critica, se producira un flujo critico en la boquilla. Se puede ver
en la tabla que este sera el caso siempre que la presion corriente arriba sea méas de dos veces la
presion corriente abajo. Como la mayoria de los sistemas de relevo funcionan cerca de la presion
atmosférica, el flujo critico es el caso habitual.

Para flujo critico, (API520, 2014) Seccién 3.6.2 da la siguiente ecuacion para el area de la valvula,
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Adi

Donde:

Ag: Area de descarga, mm

Aq

~ 13160w [TZ
- CK P K,K,.\ M,

2

w: Flujo mésico requerido, kg/h

2 _
C: Coeficiente= 520 | (—> v—1

v+1

v+ 1

K4: Coeficiente de descarga

P;: Presion absoluta

corriente arriba, kPa

K: Factor de correccion de contrapresion

K.: Factor de correccion de combinacion

T Temperatura de relevo, K

Z: Factor de compresibilidad en la condicion de entrada

M,,: Masa molécular

, g/mol

(1.16)

Para estimaciones preliminares, el coeficiente Ky puede tomarse como 0,975 para una vélvula
de relevo y 0,62 para un disco de ruptura. El factor de correcciéon de contrapresion, K,, puede
suponerse inicialmente que es 1,0 para flujo critico. El factor de correcciéon de combinacion, K., se
usa cuando se usa un disco de ruptura corriente arriba de la valvula de relevo, en cuyo caso es 0,9.
Si no se usa un disco de ruptura, entonces K., es 1,0. Para el diseno de recipiente de acuerdo con
el Codigo (ASME, 2017), P, = 1,1 veces la presion méaxima de trabajo permisible.

La valvula de relevo seleccionada debe ser una con un area igual o mayor que la calculada usando
la ecuacion (1.16). Los tamanos de las valvulas de alivio se proporcionan en la Norma (API526,
2009) o BS EN ISO 4126. Las ecuaciones de dimensionamiento para flujo subcritico de vapores,
liquidos, vapor y mezclas en dos fases se proporcionan en la Norma (API520, 2014).

Relacion de presion flujos criticos (API 520)

Gas Relacién de calores espcificos v = C,/C,, 60 °F, 1 atm | P.;/P, 60 °F, 1 atm
Hidrégeno 1.41 0.52
Aire 1.40 0.53
Nitrégeno 1.40 0.53
Vapor 1.33 0.54
Amoniaco 1.30 0.54
Diéxido de carbono 1.29 0.55
Metano 1.31 0.54
Etano 1.19 0.57
Etileno 1.24 0.57
Propano 1.13 0.57
Propileno 1.15 0.58
n-Butano 1.19 0.59
n-Hexano 1.06 0.59
Benceno 1.12 0.58
n-Decano 1.03 0.60

Tabla 1.2: Relaciones de presion de flujos criticos API 520
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1.2.6. Diseno de dispositivos de relevo sin recierre

Se utilizan dos tipos de dispositivos de relevo de presion sin recierre?, discos de ruptura y disposi-
tivos de pasador de ruptura.

Un dispositivo de disco de ruptura consiste en un disco y una abrazadera que mantiene el disco
en posicion. El disco estd hecho de una delgada lamina de metal y estd disenado para explotar
si se excede una presion establecida. Algunos discos de ruptura estan ranurados para que puedan
explotar sin formar fragmentos que puedan danar el equipo corriente abajo.

Los discos de ruptura a menudo se usan corriente arriba de las valvulas de relevo para proteger
la valvula de relevo de la corrosion o para reducir las pérdidas debido a fugas de la valvula de
relevo. Los discos de ruptura grandes también se usan en situaciones que requieren un tiempo de
respuesta muy rapido o una alta carga de relevo (por ejemplo, casos de fuga del reactor y fuego
externo). También se usan en situaciones donde la presion se reduce intencionalmente por debajo
de la presion de operacion por razones de seguridad. El uso de dispositivos de discos de ruptura se
describe en (ISO, 2013a) y (ISO, 2014).

Si se utiliza un disco de ruptura como dispositivo primario de relevo de presion, cuando explota, los
operadores no tienen mas opcién que sacar de operaciéon la planta o una secciéon de la misma para
poder reemplazar el disco antes de que el recipiente vuelva a presionarse. Por lo tanto, los discos
de ruptura se usan mas comtinmente en las entradas de las valvulas de relevo o como dispositivos
de relevo secundarios. Los discos de ruptura pueden dimensionarse utilizando la ecuacion (1.16)
para gases compresibles en flujo sénico, con un valor de K; = 0,62. La combinacién de valvulas de
seguridad y discos de ruptura se discute en (ISO, 2013b).

Los dispositivos de pasador de ruptura tienen una construccién similar a las valvulas de relevo
accionadas por resorte, excepto que el disco de la valvula se mantiene contra el asiento mediante
un pasador disenado para doblarse o romperse cuando se alcanza la presion establecida, como se
ilustra en la figura 1.10. Una vez que la valvula se ha abierto, el pasador debe reemplazarse antes
de que la valvula se pueda volver a configurar. Tanto los discos de ruptura como los dispositivos
de pasador de ruptura son sensibles a la temperatura. Siempre se debe consultar al fabricante
para aplicaciones que no estan en condiciones ambientales. Dado que los dispositivos de alivio de
presion que no se vuelven a cerrar solo se pueden usar una vez, la presion establecida se determi-
na probando una muestra de los dispositivos de cada lote fabricado. Los métodos de prueba del
dispositivo de relevo de presion se especifican en (ASME, 2014).

Tornillosytuercas
Discoderuptura \ﬁ\ ; estandar

Clipslaterales de Soporte de discode

I
|
N § L ruptura deinsercion
premontaje o tor_nlllos de
premontaje

f
|[€ [T

Sellode dngulo

Fujo

(a) Disco de ruptura (b) Descripcién de disco de ruptura

Figura 1.9: Disco de ruptura de metal solido de accion hacia adelante API 520

’Dispositivo de relevo sin recierre son dispositivos que deben ser remplazados una vez que han actuado
como respuesta a la sobrepresion, ya que no vuelven a cerrarse automéaticamente
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Figura 1.10: Vélvula de relevo de pasador API 520

1.2.7. Diseno de sistemas de descarga de relevo de presiéon

Al disenar sistemas de ventilacién de relevo, es importante asegurarse de que los gases inflamables
o toxicos se ventilen a un lugar seguro. Esto normalmente significard ventear a una altura suficiente
para asegurar que los gases se dispersen sin crear un peligro. Para materiales altamente toxicos
puede ser necesario proporcionar un depurador para absorber y "matar” el material; por ejemplo,
la provision de depuradores causticos para gases de cloro y 4cido clorhidrico. Si los materiales infla-
mables tienen que ser ventilados a intervalos frecuentes; como, por ejemplo, en algunas operaciones
de refinerfa, se utilizan quemadores elevados.

La velocidad a la que se puede ventilar el material estard determinada por el diseno del sistema
de ventilaciéon completo: el dispositivo de alivio y la tuberia asociada. La velocidad méaxima de
ventilacion estara limitada por la velocidad critica (sénica), sea cual sea la caida de presion. El
sistema de ventilacion debe estar disenado de tal manera que el flujo sonico solo pueda ocurrir en
la valvula de relevo y no en otra parte del sistema, de lo contrario no se lograra la carga de relevo
de diseno. El diseno de sistemas de ventilaciéon para brindar una protecciéon adecuada contra la so-
brepresion es un tema complejo y dificil, particularmente si es probable que ocurra un flujo de dos
fases. Cuando puede ocurrir un flujo de dos fases, entonces el sistema de relevo debe proporcionar
la desconexion del liquido del vapor antes de que el vapor se ventile o se envie a la antorcha.

Las pautas para la instalacion de la valvula de relevo y el disefio de los sistemas de relevo se dan en
(API520, 2015) Secciones 4 y 5, y el Manual del Proyecto DIERS? (Fisher et al., 2010). (API521,
2014) también ofrece métodos de diseno para tanques de purga y sistemas de quemadores. Un
sistema de relevo tipico se muestra en la figura 1.11. Para una discusion exhaustiva del problema
del diseno del sistema de ventilacion y los métodos de diseno disponibles, consulte las pautas de
(Safety, 2017).

3E]l manual del proyecto DIERS esta especializado para sistemas de reacciéon quimica y no es alcance de este
trabajo
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Figura 1.11: Diseno tipico de sistema de relevo

1.3. Programas de simulacién de procesos

Los programas de simulacién de procesos comerciales mas utilizados se enumeran en la tabla 1.3.
La mayoria de estos programas pueden ser autorizados por universidades con fines educativos a
un costo nominal.

Los programas de simulaciéon de procesos se pueden dividir en dos tipos bésicos:

= Programas secuenciales modulares: en los que las ecuaciones que describen cada operaciéon
de la unidad de proceso (modulo) se resuelven modulo por modulo de manera gradual.
Las técnicas iterativas se utilizan para resolver los problemas derivados del reciclaje de la
informacion.

» Programas simultaneos (también conocidos como orientados a la ecuaciéon): en los que todo
el proceso se describe mediante un conjunto de ecuaciones, y las ecuaciones se resuelven
simultaneamente, no paso a paso como en el enfoque secuencial. Los programas simultdneos
pueden simular la operacion en estado inestable de procesos y equipos, y pueden brindar una
convergencia mas rapida cuando existen multiples recirculaciones.

En el pasado, la mayoria de los programas de simulaciéon disponibles para los disenadores eran
del tipo secuencial-modular. Eran mas simples de desarrollar que los programas orientados a la
ecuacion, y solo requerian una potencia informatica moderada. Los médulos se procesan secuen-
cialmente, por lo que esencialmente solo las ecuaciones para una unidad en particular estan en la
memoria de la computadora al mismo tiempo. Ademas, las condiciones del proceso, la temperatura,
la presion, el caudal, etc., se fijan en el tiempo.

Con el enfoque modular secuencial, pueden surgir dificultades computacionales debido a los mé-
todos iterativos utilizados para resolver problemas de recirculacién y obtener convergencia. Una
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limitacion importante de los simuladores secuenciales modulares es la incapacidad de simular el
comportamiento dinamico, dependiente del tiempo, de un proceso.

Nombre Tipo Fuente
Aspen Technology Inc. Ten Ca-
Aspen Plus Estado estacionario nal Park, Cambridge, MA 02141-
2201, USA
Chemstations Inc. 2901 Wilcrest,
CHEMCAD Estado estacionario Suite 305, Houston, TX 77042
USA
DESIGN II Estado estacionario WinSim  Inc. P.O. Box 1885,

Houston, TX 77251-1885, USA
Aspen Technology Inc. Ten Ca-
Aspen HYSYS Estado estacionario y Dinamico | nal Park, Cambridge, MA 02141-
2201, USA

SimSci-Esscor 5760 Fleet Street,
PRO/IT y DYSIM | Estado estacionario y Dinamico | Suite 100, Carlsbad, CA 92009,
USA

Honeywell 300-250 York Street
UniSim Design | Estado estacionario y Dindmico | London, Ontario N6A 6K2, Ca-
nada

Tabla 1.3: Paquetes de simuladores comerciales

Simuladores simultaneos y dindmicos requieren apreciablemente mas poder de computo que los
simuladores de estado estacionario para resolver las miles de ecuaciones diferenciales necesarias
para describir un proceso, o incluso un solo elemento del equipo. Con el desarrollo de computadoras
rapidas y potentes, esto ya no es una restricciéon. Por su naturaleza, los programas simultaneos no
experimentan los problemas de convergencia de reciclaje inherentes a los simuladores secuenciales;
sin embargo, como la temperatura, la presion y el caudal no son fijos y la entrada de una unidad
no estd determinada por la salida calculada de la unidad anterior en la secuencia, los programas
simultaneos exigen mas tiempo de computo. Esto ha llevado al desarrollo de programas hibridos
en los que se utiliza el simulador de estado estacionario para generar las condiciones iniciales para
la simulacion dindmica o orientada a la ecuacion.

La principal ventaja de los simuladores simultaneos y dinamicos es su capacidad para modelar
las condiciones inestables que ocurren durante el arranque y durante las condiciones de falla. Los
simuladores dindmicos se utilizan cada vez mas para estudios de seguridad y en el diseno de sistemas
de control.

La estructura de un programa de simulacién tipico se muestra en la figural.12.

El programa consta de:

» Un programa ejecutivo principal que controla y realiza un seguimiento de los calculos del
diagrama de flujo y el flujo de informaciéon hacia y desde las subrutinas.

» Una biblioteca de subrutinas de rendimiento del equipo (mo6dulos) que simulan el equipo y
permiten calcular los flujos de salida a partir de la informacion de los flujos de entrada.

= Un banco de datos de propiedades fisicas. En gran medida, la utilidad de un programa
sofisticado de diagrama de flujo depende de la exhaustividad del banco de datos de propiedad
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Figura 1.12: Programa tipico de simulacion

fisica. La recopilacion de los datos de propiedad fisica necesarios para el diseno de un proceso
en particular y su transformacion en una forma adecuada para un programa de diagrama de
flujo en particular puede llevar mucho tiempo.

= Subrutinas para termodinamica, como el calculo del equilibrio vapor-liquido y entalpias de
corriente.

= Subprogramas y bancos de datos para dimensionamiento y costeo de equipos. Los progra-
mas de simulacién de procesos permiten al disenador considerar esquemas de procesamiento
alternativos, y las rutinas de costos permiten realizar comparaciones econémicas rapidas. Al-
gunos programas incluyen rutinas de optimizacién. Para hacer uso de una rutina de costos,
el programa debe ser capaz de producir al menos disenos de equipos aproximados.

En un programa modular secuencial, el programa ejecutivo configura la secuencia del diagrama de
flujo, identifica los ciclos de reciclaje y controla los céalculos de operacion de la unidad, mientras
interactiia con la biblioteca de operaciones de la unidad, el banco de datos de propiedades fisicas y
las otras subrutinas. El programa ejecutivo también contiene procedimientos para el ordenamiento
o6ptimo de los calculos y las rutinas para promover la convergencia.

En un simulador orientado a ecuaciones, el programa ejecutivo configura el diagrama de flujo y el
conjunto de ecuaciones que describen las operaciones de la unidad, y luego resuelve las ecuaciones
utilizando datos de la biblioteca de operaciones de la unidad y el banco de datos de propiedades
fisicas y solicitando el archivo de subrutinas termodinamicas.

Todos los simuladores de procesos utilizan interfaces graficas de usuario para mostrar el diagrama
de flujo y facilitar la entrada de informacion al paquete. La entrada de datos suele ser intuitiva
para cualquier persona familiarizada con los sistemas operativos MS Windows.

En un contexto industrial, es muy importante asegurarse de que el modelo de simulacion esté debi-
damente validado con los datos de la planta operativa siempre que dichos datos estén disponibles.

1.3. PROGRAMAS DE SIMULACION DE PROCESOS
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Por lo general, se dedica una cantidad considerable de tiempo a validar los modelos de plantas
antes de que puedan usarse para evaluar nuevos disenos o expansiones de plantas.

1.4. Teoria del control

El control del proceso a nivel de trabajo implica el control de variables como el caudal, la tem-
peratura y la presién en una planta en funcionamiento continuo. El control de procesos en un
sentido general intenta maximizar la rentabilidad, garantizar la calidad del producto y mejorar la
seguridad y la capacidad operativa de la planta.

Mientras que la simulacién de estado estable en UniSim Design permite al ingeniero de diseno
optimizar las condiciones de operacién en la planta, la simulacion dinamica le permite:

= Disenar y probar una variedad de estrategias de control antes de elegir una que sea adecuada
para la implementacion

= Estresar el sistema con perturbaciones como se desee para probar el rendimiento de la planta

Incluso después de que una planta ha comenzado a operar, los ingenieros de procesos pueden buscar
formas de mejorar la calidad del producto, maximizar el rendimiento o reducir los costos de los
servicios publicos. La simulacion dindmica con UniSim Design permite al ingeniero de procesos
comparar estrategias de control y esquemas operativos alternativos para mejorar el rendimiento
general de la planta. En resumen, el ingeniero puede analizar el rendimiento fuera de linea en un
simulador dinamico, en lugar de perturbar el proceso real.

1.4.1. Procesos dinadmicos

Como precursor de la comprension de los conceptos de control de procesos, se discuten las carac-
teristicas dinamicas del proceso. La tarea de disenar un esquema de control se lleva a cabo mejor
si se conoce bien el sistema de proceso que se estd estudiando. La respuesta de un proceso al
cambio puede variar considerablemente segin la forma en que se aplique la entrada al sistema y la
naturaleza del sistema en si. Por lo tanto, es importante comprender las caracteristicas dindmicas
del sistema de proceso antes de continuar con el diseno de control del proceso.

1.4.2. Parametros caracteristicos del sistema de proceso

Es mas facil definir un sistema de proceso quimico utilizando el principio de conservaciéon general
que establece que:

Tasa de acumulacién — Entrada - Salida + Generaciéon interna

Para describir algunos parametros caracteristicos de un sistema de proceso quimico, el principio de
conservacion general se aplica a un sistema de nivel de liquido de primer orden con relacién de flujo:

1.4. TEORIA DEL CONTROL
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3 >k
1

L S& P F,

Figura 1.13: Sistema dindmico

La conservacion de material en el tanque se expresa de la siguiente manera:

dH

A pr F;, — F, (1.17)
Donde:
H: La altura del liquido en el tanque
A : El: Area de seccion transversal del tanque
F;: Flujo a la entrada
F,: Flujo a la salida
Existe una relacion no lineal que describe el flujo que sale del fondo del tanque, F,, y la altura
del liquido en el tanque, H. Sin embargo, para expresar la ecuacion (1.17) como una ecuacion
diferencial lineal de primer orden, se debe suponer que el flujo de salida varia linealmente con la
altura. Se puede asumir la linealidad en situaciones en las que el flujo no varia considerablemente
con el tiempo. El flujo de salida, F,, se puede expresar en términos de la constante de linealidad,
R (la resistencia de la valvula):

F,== (1.18)

dH H

A = F— — 1.19
dt R (1.19)
dH

RA—-+ H = RF, (1.20)

La ecuacion (1.20) es un diferencial general de primer orden que puede expresarse en términos de
dos parametros caracteristicos: la ganancia de estado estable, K, y la constante de tiempo, 7 :

1.4. TEORIA DEL CONTROL
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T%{ +y(t) = Ku(t) (1.21)

Donde:

y(t): Salida del sistema

u(t): Entrada del sistema

K: Ganancia en estado estacionario
7: Constante del tiempo del sistema

El cambio en el nivel de liquido, H, es el cambio en la salida del sistema, y (¢). El cambio en la
entrada al sistema, u(t), es el cambio en el flujo hacia el tanque, F;. De manera similar, la constante
de tiempo, y la ganancia de estado estable, K, se pueden expresar como:

T=AR y K=R (1.22)

Cuando se aplica una funcién escalonada de magnitud M al sistema general de primer orden, la
respuesta de salida, y(t), es la siguiente:

M+

0.632MK

y(t)

T T: tiempo

Figura 1.14: Respuesta de primer orden a una entrada escalonada

Como se muestra, la salida, y(t), alcanza el 63.2% de su valor final de estado estacionario en una
constante de tiempo. La respuesta de la salida en forma de ecuacion es:

t

y(t) = MK :1 - e%} (1.23)

o en términos del ejemplo del tanque de primer orden:

H(t)=MR[1— eﬁi} (1.24)

La siguiente es una lista de parametros caracteristicos que se pueden definir en términos de la
respuesta de primer orden ilustrada en el ejemplo anterior.

1.4. TEORIA DEL CONTROL
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1.4.3. Ganancia de proceso

La ganancia del proceso se define como la relacion entre el cambio / desviacion en la salida del
proceso y el cambio / desviacion en la entrada del proceso. El cambio en la entrada del proceso se
define en la ecuacion (1.21) como wu(t). El cambio en la salida del proceso se define como y(t). El
primer término de la ecuacion (1.21) es transitorio y se vuelve cero en estado estable. Por lo tanto,
la ganancia se puede calcular como se muestra en la siguiente ecuacion.

Ganancia estado estacionario = —oonew — Y55 _ p (1.25)
Ussnew — Uss

Donde:
Yssnew: Nuevo estado estacionario y
Ugsnew: Nuevo estado estacionario U

Para este ejemplo de nivel de liquido, la ganancia de estado estable, K, es la resistencia de la
valvula, R. Por lo tanto, un cambio escalonado en el flujo hacia el tanque de magnitud M da como
resultado un cambio en el nivel de liquido, H(t), en el tanque igual a M R.

1.4.4. Constante de tiempo

La constante de tiempo, define la velocidad de la respuesta. La respuesta del sistema siempre sigue
el perfil que se muestra en la Figura 1.14. Después de 7 unidades de tiempo, la respuesta y(t) es
igual a 0,632M K o 63.2 % de la ganancia final. Esto siempre es cierto para los sistemas de primer
orden sin demoras. Para este ejemplo de nivel de liquido, la constante de tiempo es el producto
del area del tanque, A, y la resistencia de la valvula de salida, R.

1.4.5. Capacidad
Definiciéon 1

La capacidad se puede definir simplemente como el volumen o el espacio de almacenamiento de
un sistema. La capacitancia de un sistema amortigua la salida y hace que la respuesta tarde en
alcanzar un nuevo estado estable. Para los sistemas eléctricos, la capacidad se define en términos
de la resistencia del sistema y la constante de tiempo de la respuesta:

)
= — 1.2
=1 (1.26

En el ejemplo del nivel de liquido, la capacidad es el area de la seccion transversal del tanque.
Dado que la capacidad de un sistema es proporcional a la constante de tiempo, se puede concluir
que cuanto mayor es la capacidad, mas lenta es la respuesta del sistema para una funciéon de
forzamiento determinada.

En los sistemas de primer orden, la capacidad de un sistema no tiene ningin efecto sobre la
ganancia del proceso. Sin embargo, la capacidad varia en proporcion directa con la constante de
tiempo de un sistema.

Definicion 2

La capacidad de un sistema también se define como su capacidad para atenuar una perturbacién
entrante. La atenuacion se define como:

1.4. TEORIA DEL CONTROL
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Atenuacién = 1—Relacion de amplitud
Atenuacion = 1—La amplitud de respuesta de salida del sistema/La amplitud de la perturbacién
de entrada del sistema

La entrada, u(t), al sistema de primer orden se puede cambiar de una funcién escalonada a una
funcién sinusoidal:

u(t) = Msin(wt) (1.27)

Donde:

w : Frecuencia de la respuesta de entrada

M : Amplitud de la funciéon de entrada

La respuesta del sistema y(t) se convierte en:

wT =t

y(t):MK WGT +m

sin(wt + ¢) (1.28)
Donde: ¢ = tan™(—wT)
Una vez que el término transitorio se vuelve insignificante (el primer término entre corchetes),

permanece una respuesta periodica final (el segundo término). Por tanto, la amplitud de respuesta
del sistema es:

MK
y(t) = ———— (1.29)
Vi(wr)2+1
Dado que la amplitud de la perturbacion en el sistema es M, la relaciéon de amplitud es:
K
AR= — (1.30)
(wr)?+1

1.4.6. Tiempo muerto

Mientras que la capacitancia es una medida de la rapidez con la que un sistema responde a las
perturbaciones, el tiempo muerto es una medida de la cantidad de tiempo que transcurre entre
una perturbacion en el sistema y la respuesta observada en el sistema.

Los retrasos de tiempo en un sistema pueden ser importantes segtin la naturaleza del proceso y
la ubicacion de los dispositivos de medicion alrededor del proceso. Por lo general, es el tiempo
asociado con el transporte de material o energia de una parte de la planta a otra lo que contribuye
a los retrasos de tiempo observados en un sistema. El tiempo muerto de un proceso se modela
facilmente utilizando la operacion del bloque de funcién de transferencia.

1.4. TEORIA DEL CONTROL



CAPITULO 1. GENERALIDADES 28

1.5. Control basico

La operacion del controlador PID es la herramienta principal que puede utilizar para manipular
y controlar las variables del proceso en la simulaciéon dindmica. Puede implementar una variedad
de esquemas de control de retroalimentacion modificando los parametros de ajuste en la operacion
del controlador PID. Los parametros de ajuste se pueden modificar para incorporar acciéon pro-
porcional, integral y derivada en el controlador. También esté disponible una operaciéon de control
de encendido / apagado digital.

El control en cascada se puede realizar mediante la interacciéon de las operaciones del controlador
PID. Hay un controlador de avance integrado en el PID.

La dinadmica de la instrumentacién también se puede modelar en UniSim Design, aumentando
la fidelidad de la simulaciéon con la dindmica de la valvula real. Los elementos de control finales
se pueden modelar con histéresis. La respuesta de la valvula a la entrada del controlador puede
modelarse como instantanea, lineal o de primer orden. El tiempo muerto, los retrasos, los adelantos,
ya sea que se originen a partir de perturbaciones o dentro del bucle de control del proceso, se pueden
modelar de manera efectiva utilizando la operacion de la funcion de transferencia.

1.5.1. Terminologia

Antes de revisar las principales operaciones de control que estan disponibles en UniSim Design, es
util familiarizarse con los siguientes términos.

= Perturbaciones
Una perturbacion perturba el sistema de proceso y hace que las variables de salida se muevan
desde sus puntos de ajuste deseados. El ingeniero de procesos no puede controlar ni mani-
pular las variables de perturbacion. La estructura de control debe tener en cuenta todas las
perturbaciones que pueden afectar significativamente un proceso. Las perturbaciones de un
proceso pueden medirse o no.

= Control de lazo abierto
Una respuesta de bucle abierto de un proceso se determina variando la entrada a un sistema
y midiendo la respuesta de la salida. La respuesta de bucle abierto a un sistema de primer
orden desde una entrada escalonada se muestra en la Figura 1.15. En el control de bucle
abierto, el controlador establece la entrada al proceso sin ningtn conocimiento de la variable
de salida que cierra el bucle en los esquemas de control de retroalimentacion.

CONTROLADOR
|
|
.
ENTRADA ‘1: SALIDA
e PROCESO . .

VALVULA DE CONTROL

LAZO DE CONTROL ABIERTO

Figura 1.15: Estructura de lazo de control abierto
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Un ejemplo comiin de control de bucle abierto es el control del trafico en una ciudad. Los
semaforos cambian de acuerdo con un conjunto de reglas predeterminadas.

= Control de retroalimentacion (circuito cerrado)
El control de retroalimentacion se logra retroalimentando'la informacion de salida del proceso
al controlador. El controlador hace uso de la informacién actual sobre la variable del proceso
para determinar qué accion tomar para regular la variable del proceso. Esta es la estructura
de control mas simple y mas utilizada en los sistemas de procesos quimicos.

\
\
\
\
v
ENTRADA SALIDA

kg PROCESO -

VALVULA DE CONTROL SENSOR

LAZO DE CONTROL CERRADO

Figura 1.16: Estructura de lazo de control cerrado

El control de retroalimentacion intenta mantener la variable de salida, PV, en un punto de
ajuste definido por el usuario, SP. Hay algunos pasos basicos que lleva a cabo el controlador
para lograr esta tarea:

1.
2.

Mida la variable de salida, PV.

Compare el valor medido, PV, con el valor del punto de ajuste deseado, SP. Calcule el
error, E(t), entre los dos valores. La definicion de error depende de si el controlador es
de accion directa o inversa.

Proporcione el error, E(t), a la ecuacién de control general. Se calcula el valor del
porcentaje de apertura deseado de la valvula de control, OP %.

El valor de OP % se pasa al elemento de control final que determina la entrada al
proceso, U(t).

Se repite todo el procedimiento.
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PERTURBACION

J

PROCESO,,

SP +.co E() OP% | ELEMENTO | ) + PV

CONTROLADOR FINAL DEL PROCESO pad
CONTROL

CONTROL DE RETROALIMENTACION

Figura 1.17: Estructura de lazo de control cerrado

La ecuacién de control general para un controlador PID viene dada por:

OP (t) = K.E (t) + % / E(t)+ Kchdi—t(t) (1.31)

Donde:

OP(t) : Salida del controlador en el tiempo ¢
E(t) : Error en el tiempo ¢

k. : Ganancia proporcional del controlador
T; : tiempo integral (reinicio) del controlador
Ty : tiempo derivado (tasa) del controlador

Accion directa e inversa

La entrada al controlador de retroalimentacion se llama error o diferencia entre la variable del
proceso de salida y el punto de ajuste. El error se define de manera diferente dependiendo de
si el proceso tiene una ganancia de estado estacionario positiva o negativa. Para un proceso
con una ganancia de estado estacionario positiva, el error debe definirse como de accion
inversa.

E(t) = SP(t) — PV (t) (1.32)

Donde:

SP(t) : Punto de ajuste
PV (t) : Variable de proceso de salida medida

Si el PV se eleva por encima del SP, el OP, o la entrada al proceso, disminuye. Si el PV cae
por debajo del SP, el OP aumenta.
Para un proceso con una ganancia de estado estacionario negativa, el error debe establecerse
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como de accion directa:

E(t) = PV () — SP(#) (1.33)

Es decir, si el PV se eleva por encima del SP, el OP o la entrada al proceso aumenta. Si el
PV cae por debajo del SP, el OP disminuye.

Un ejemplo tipico de un controlador de acciéon inversa es el control de temperatura de un
hervidor. En este caso, a medida que la temperatura en el recipiente aumenta maés alla del
SP, el OP disminuye, cerrando de hecho la valvula y por lo tanto el flujo de calor.

Estabilidad

La estabilidad de un sistema es un aspecto muy importante a considerar al disenar esquemas
de control. LLa mayoria de los sistemas pueden tener respuestas oscilatorias, segtin los para-
metros de ajuste de su controlador. Cuando un proceso se ve afectado por una perturbacion
limitada o un cambio limitado en la funcién de forzado de entrada, la salida normalmente
responde de una de estas tres formas:

1. La respuesta pasa a un nuevo estado estable y se estabiliza.
2. La respuesta oscila continuamente con una amplitud constante.

3. La respuesta crece continuamente y nunca alcanza las condiciones de estado estable.

Caso 3 /

Caso2 -

y(t) /

r
Caso 1 \

t, tiempo

CASOS DE RESPUESTA DE ESTABILIDAD

Figura 1.18: Diferentes respuestas de estabilidad del control

El sistema generalmente se considera estable si la respuesta procede a un valor de estado
estable y se estabiliza. Se considera inestable si la respuesta contintia creciendo sin limites.
Se dice que una respuesta estable de bucle abierto se autorregula. Si la respuesta de bucle
abierto de un sistema no es estable, se dice que no se autorregula.

Por ejemplo, un proceso de integraciéon puro, como un tanque con un flujo de salida bom-
beado (constante), no se autorregula ya que un aumento limitado en la entrada de flujo al
sistema desde el estado estacionario da como resultado la respuesta (altura del liquido) a
aumentar continuamente.

1.5. CONTROL BASICO



CAPITULO 1. GENERALIDADES 32

Un requisito previo para el control de circuito cerrado es que la respuesta de circuito cerrado
sea estabilizable. La respuesta de lazo cerrado puede variar considerablemente dependiendo
de los parametros de ajuste usados en la ecuacion de control de retroalimentacion. En gene-
ral, una mayor ganancia del controlador proporciona un control méas estricto. Sin embargo,
el valor de Kc no puede aumentar de forma indefinida. La respuesta permanece estable hasta
un cierto valor de Kc. El aumento de Kc mas alla del limite de estabilidad puede provocar
que la respuesta de bucle cerrado se vuelva inestable.

Varios factores pueden afectar la estabilidad de un sistema de circuito cerrado:

e Parametros de ajuste

e No linealidades en el proceso

e Rango y no linealidades en los instrumentos
e Interacciones entre lazos de control

e [recuencia de perturbaciéon

e Capacidad de proceso

e Ruido en la medicién de variables de proceso

1.5.2. Operaciones de control disponibles

Modelado de elementos de hardware

La planta se puede simular con mayor precision modelando los elementos de hardware del bucle
de control. Las no linealidades se pueden modelar en el funcionamiento de la valvula en la pagina
Actuador de la pestana Dinamica.

Sensores

Los sensores se utilizan para medir variables de proceso. En UniSim Design, el instrumento sensor se
incorpora directamente en la operacion del controlador PID. Puede elegir el rango del instrumento
sensor en los pardmetros PV Min y Max en la operacién del controlador. En UniSim Design se
asume que el controlador PID es perfectamente preciso en su mediciéon de la variable del proceso.

Elemento de control final: dinAmica de valvulas

Tiene la opcion de especificar varios modos dindmicos diferentes para la valvula. Si la dinamica de
la valvula es muy rapida en comparacion con el proceso, se puede utilizar el modo instantaneo. La
siguiente es una lista de los modos dindmicos disponibles para el funcionamiento de la valvula:
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Tabla 1.4: Descripcion de los tipos de modos de valvulas de control

Modo de la valvula

Descripcion

Instantaneo

En este modo, el actuador se mueve instantaneamente a la posicion
OP % deseada desde el controlador.

Primer orden

Se puede modelar un retraso de primer orden en la respuesta de la
posicion del actuador a los cambios en el OP % deseado. La cons-
tante de tiempo del actuador se puede especificar en el campo Para-
metros. De manera similar, se puede modelar un retraso de primer
orden en la respuesta de la posicion real de la valvula a los cambios
en la posicién del actuador. La constante de tiempo de adherencia
de la valvula se especifica en el campo Pardmetros. En efecto, se
puede modelar un retraso de segundo orden entre la posiciéon de la
valvula y el OP % deseado.

Lineal

El actuador puede modelarse para moverse al OP % deseado a una
tasa constante. Esta tasa se especifica en el campo Pardmetros.

Elemento de control final - Tipo de valvula

El caudal a través de una vélvula de control varia en funcién del porcentaje de apertura de la
valvula y el tipo de valvula. El tipo de valvula se puede definir mas facilmente expresando el flujo
como un porcentaje, Cv (0 % representa condiciones sin flujo y 100 % representa condiciones de flujo
méaximo). El tipo de valvula se puede definir entonces como la dependencia de la cantidad de %Cv en
funcion del porcentaje de apertura real de la valvula. Hay tres caracteristicas de valvula diferentes
disponibles en UniSim Design. Los tipos de valvula se especifican en la pestana Clasificaciones en

el grupo Tipo de valvula y métodos de dimensionamiento.

Tabla 1.5: Descripcion de los tipos de valvulas de control

Tipo de valvula

Descripcion

Lineal

Una valvula de control con caracteristicas de valvula lineal tiene
un flujo que es directamente proporcional al % de apertura de la
valvula.

CV % = %Apertura de valvula

Apertura rapida

Una valvula de control con caracteristicas de valvula de apertura
rapida obtiene flujos méas grandes inicialmente en las aberturas de
valvula més bajas. A medida que la valvula se abre mas, el flujo
aumenta a un ritmo menor.

CV % = (%Apertura de valvula)®?

Igual porcentaje

Una vélvula de control con caracteristicas de valvula de igual por-
centaje obtiene inicialmente flujos muy pequenos en las aberturas
de valvula inferiores. Sin embargo, el flujo aumenta rapidamente a
medida que la valvula se abre hasta su posiciéon completa.

CV % = (%Apertura de valvula)?
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Las caracteristicas de la valvula se muestran graficamente a continuacion (Figura 1.19)

CARACTERISTICAS DE FLUJO DE LA VALVULA DE CONTROL
100

Répida apertura
80
60 Lineal
% Cv
40
20 lgual
porcentaje
i _,__/.
0 — - - -
0 20 40 60 80 100

% Posicién de Vélvula

Figura 1.19: Diferentes comportamientos de valvulas de control

Control de retroalimentacion

» Digital On/Off
El control de encendido / apagado digital es una de las formas méas bésicas de control regula-
torio. En UniSim Design, se implementa mediante la operacién de Punto Digital. Un ejemplo
de control de encendido / apagado es un sistema de calefaccion domeéstico.
Cuando el termostato detecta que la temperatura estd por debajo del punto de ajuste, el
elemento calefactor se enciende. Cuando la temperatura sube por encima del punto de ajuste,
el elemento calefactor se apaga.
El control se mantiene utilizando un interruptor como elemento de control final (FCE). Los
parametros de control de encendido / apagado se especifican en la pagina Parametros de la
operacion de punto digital en UniSim Design. Si la opcién OP esta en ON se establece en
“PV <Limite”, la salida del controlador se activa cuando la PV cae por debajo del punto de
ajuste.

OP=0% Para PV >SP y OP=100% Para PV <SP (1.34)

Lo contrario es cierto cuando la opciéon OP estd en ON se establece en “PV >Limite”.

OP=0% Para PV <SP y OP=100% Para PV > SP (1.35)

Una caracteristica principal del controlador de encendido / apagado es que el PV siempre
gira alrededor del punto de ajuste.
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100% ‘ :
op

0%

N

SP

t, tiempo

Respuesta de control On-Off

Figura 1.20: Comportamiento del control ON/OFF

La frecuencia de los ciclos depende de la dinamica del proceso. Los sistemas con una gran
capacidad (constante de tiempo grande) realizan ciclos con menos frecuencia. El controlador
de encendido / apagado es un controlador apropiado si la desviacion del punto de ajuste esta
dentro de un rango aceptable y el ciclo no desestabiliza el resto del proceso.

Control proporcional (solo P)

A diferencia del control de encendido / apagado, el control proporcional puede amortiguar
las oscilaciones de las perturbaciones y detener el ciclo de la variable del proceso. El control
solo P se implementa en UniSim Design estableciendo los valores de Ty y T; en infinito (o
en UniSim Design en <vacio>) en la operacion del controlador PID. Con el control solo P,
las oscilaciones que ocurren en la variable del proceso debido a perturbaciones o cambios
en el punto de ajuste se amortiguan mas rapido (tienen el periodo natural mas pequeno)
entre todos los demas esquemas de control de retroalimentacion simple. La salida del control
proporcional se define como (1.36).

OP(t) = OP,, + K.E(t) (1.36)

El valor de la polarizacion, OP,,, se calcula cuando el controlador se cambia al modo au-
tomatico. El punto de ajuste esta predeterminado para igualar el PV actual. En efecto, el
error se vuelve cero y OPg;, se establece en el valor de OP(t) en ese momento.

Un desplazamiento sostenido entre la variable del proceso y el punto de ajuste siempre esté
presente en este tipo de esquema de control. El error se vuelve cero solo si:

e El sesgo, OP;,, es igual a la variable operativa, OP

e Kc se vuelve infinitamente grande

Sin embargo, K, no puede llegar a ser practicamente infinitamente grande. La magnitud de
K. esté restringida por la estabilidad del sistema de circuito cerrado.
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En general, una mayor ganancia del controlador proporciona un control mas es-
tricto. Sin embargo, el valor de K. no puede aumentar de forma indefinida. La
respuesta permanece estable hasta un cierto valor de K.. El aumento de K. mas
alla del limite de estabilidad hace que la respuesta de bucle cerrado se vuelva
inestable.

A continuacién se muestra el efecto de la magnitud de K, en la respuesta de lazo cerrado de
un sistema de primer orden a un cambio de paso unitario en el punto de ajuste.

Compensar (Offset)

Incremento de Kc

y(t)

t, tiempo

Respuesta del control P en un sistema de lazo cerrado

Figura 1.21: Respuesta del control proporcional

El control solo proporcional es adecuado cuando se requiere una respuesta rapida a una
perturbacion. El control solo P también es adecuado cuando las compensaciones de estado
estacionario no son importantes o cuando el proceso posee un gran proceso de integracion
(tiene una gran capacidad). Muchos lazos de control de nivel de liquido estan bajo control
solo P. Si un error sostenido no es deseable, se requiere una accion integral para eliminar el
desplazamiento.

Control Integral Proporcional (PI)

A diferencia del control solo P, el control proporcional + integral puede amortiguar las
oscilaciones y devolver la variable del proceso al punto de ajuste. A pesar de que el control
PI da como resultado un error cero, la accién integral del controlador aumenta el periodo
natural de las oscilaciones. Es decir, el control PI tarda méas en alinear (amortiguar) la
variable de proceso que el control P tinicamente. La salida del controlador proporcional +
controlador integral se define como:

K,
OP(t) = K.E(t) + ? / E(t) (1.37)
i
El término integral sirve para llevar el error a cero en el esquema de control. Cuanto mas
integral sea la accion, mas lenta serd la respuesta del controlador. El término integral se
mueve continuamente para eliminar el error. La respuesta de lazo cerrado de un proceso con
control PI y control solo P se muestra a continuacion:
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Control P solamente

y(t)

t. tiempo
Control Proporcional y control Pl

Figura 1.22: Respuesta del control proporcional y control PI

El tiempo integral, T;, se define como la cantidad de tiempo necesario para que la salida del
controlador se mueva una cantidad equivalente al error. Debido a que la relacion entre el T; y
la acciéon de control es reciproca, aumentar el T; da como resultado una acciéon menos integral,
mientras que disminuir el 7; da como resultado una acciéon integral mayor. El tiempo integral
debe reducirse (accion integral aumentada) lo suficiente para devolver la variable de proceso
al punto de ajuste. Cualquier otra acciéon solo sirve para alargar el tiempo de respuesta.

El control PI es adecuado cuando no se pueden tolerar compensaciones. La mayoria de los
controladores en las plantas de procesos quimicos estan bajo control de PI. Combinan pre-
cision (sin compensacion) con un tiempo de respuesta relativamente rapido. Sin embargo, la
accion integral agregada actiia como una fuerza desestabilizadora que puede causar oscila-
ciones en el sistema y hacer que el sistema de control se vuelva inestable. Cuanto mayor sea
la accién integral, mas probable es que se vuelva inestable.

Control derivado integral proporcional (PID)

Si la respuesta de un controlador PI a una perturbacion no es lo suficientemente rapida,
la acciéon derivada en un controlador PID puede reducir atin méas el periodo natural de
oscilaciones. Al medir la tasa de cambio en el error, el controlador puede anticipar la direcciéon
del error y, por lo tanto, responder méas rapidamente que un controlador sin accién derivada.
La salida del controlador proporcional + integral + derivado se define como:

OP(t) = K. E(t) + He / E(t) + KchdE—(t) (1.38)
T; dt

T, se define como el tiempo necesario para que la accion proporcional alcance el mismo nivel
que la accion derivada. Es, en efecto, un término principal en la ecuacion de control. Para
una entrada en rampa, la respuesta solo proporcional también se incrementa. Para la misma
entrada en rampa, la tnica respuesta derivada es constante.
A medida que la pendiente del error medido aumenta hasta el infinito, también lo hace la
accion derivada. Si bien un cambio de paso perfecto con una pendiente infinita en el punto
de ajuste o en la variable de proceso medida no es fisicamente posible, pueden producirse
senales que tienen tiempos de subida y bajada cortos. Esto afecta adversamente la salida
del término derivado en la ecuaciéon de control, impulsando la respuesta del controlador a la
saturacion.
El control de la acciéon derivada es mejor para procesos que tienen poco o ningin tiempo
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muerto y grandes capacidades. Procesos como estos que tienen grandes retrasos se benefician
de la velocidad de respuesta adicional que proporciona la accién derivada.

Si bien el término integral en los esquemas de control PID reduce el error a cero, también
agrega un retraso considerable a la respuesta en comparacion con el control P-solamente. Es
la accion derivada en el control PID la que acorta la respuesta del controlador para que sea
comparable a la respuesta de un controlador solo P.

Sin embargo, si un controlador tiene una entrada ruidosa que no se puede filtrar o minimizar
en el proceso, el control PID no es un esquema de control adecuado.

Pl Control

Setpoint

y(t)
PID Control

t, tiempo

Control Pl y control PID

Figura 1.23: Respuesta del control control PI y control PID

= Control en cascada
El control en cascada es una técnica que implementa un circuito de control de retroalimenta-
cion secundario dentro de un circuito de control de retroalimentacion primario. El control en
cascada se puede utilizar cuando hay perturbaciones significativas en la variable manipulada
del bucle primario.

Se crea un bucle secundario para controlar la variable manipulada del bucle primario. El lazo
primario luego manipula el punto de ajuste del controlador secundario.
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Figura 1.24: Ejemplo de control de temperatura en cascada

Considere un ejemplo en el que la variable principal del proceso podria controlarse mejor
mediante un esquema de control en cascada. La corriente de Btms de una columna de desti-
lacién se calienta en un hervidor cuya fuente de energia es el vapor.

Como se muestra en la figura 1.24, el objetivo es regular T, la temperatura de la corriente
Btms. Un posible esquema de control de retroalimentaciéon es controlar la temperatura de
la corriente Btms usando la apertura de la valvula de vapor. Esta configuracién de control
tradicional funciona bien si la apertura de la valvula de vapor se corresponde exactamente
con el flujo de vapor al calderin.

Sin embargo, las perturbaciones que se producen en el cabezal de suministro de vapor pueden
alterar el flujo de vapor de manera significativa incluso con una valvula abierta constante-
mente. La tinica forma en que el controlador puede detectar este tipo de perturbacion es con
un cambio en la temperatura Btms, T. Si hay un gran retraso asociado con el sistema de
calefaccion de la caldera y si las perturbaciones en el flujo del cabezal de vapor ocurren con
frecuencia, existe la posibilidad de que la temperatura Btms, T, nunca se estabilice en el
punto de ajuste deseado.
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Figura 1.25: Diagrama de bloques del control cascada

El control en cascada amortigua las perturbaciones en el flujo de entrada de vapor mediante
el uso de un controlador de retroalimentacion dentro de un controlador de retroalimentacion.
El controlador primario (o maestro) mide la variable a controlar, la temperatura de salida
T, y determina el requisito de flujo de vapor requerido en un circuito de retroalimentacion.

El requisito de flujo de vapor se convierte en el punto de ajuste del controlador de retroali-
mentacion secundario. El lazo de control secundario esta configurado como un controlador
de retroalimentacion regular. Mide el caudal de vapor como fuente variable de proceso.

El Objeto de destino de salida es la abertura de la valvula de control de vapor que debe
dimensionarse como de costumbre. Debido a que el Objeto de destino de salida del lazo
primario es el punto de ajuste del lazo secundario, el lazo primario no tiene una valvula de
control. Es el controlador secundario que interactua fisicamente con el sistema ajustando la
valvula de vapor.

El control en cascada se puede implementar con éxito si ocurre lo siguiente:

e Las perturbaciones afectan la entrada al controlador de retroalimentaciéon principal.
e Las perturbaciones se pueden medir mediante el lazo de control secundario.
e El periodo de respuesta del circuito primario es mas de 3 veces mayor que el periodo de
respuesta del circuito secundario.
Control de prealimentacion (Feedforward Control)

El control de prealimentaciéon se puede utilizar en casos en los que el control de retroalimen-
tacion no puede controlar eficazmente una variable de proceso. La principal desventaja del
control de retroalimentacion es que el controlador debe esperar hasta que las perturbaciones
alteren el proceso antes de responder.
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Con el control de prealimentacion, el controlador puede compensar las perturbaciones antes
de que el proceso se vea afectado. El control en cascada es ttil cuando las perturbaciones
medidas afectan significativamente la entrada a un proceso. Sin embargo, el control de preali-
mentacion es 1til si hay perturbaciones medidas que afectan la salida del proceso.

Con el control de retroalimentacion, el controlador requiere informacién sobre la variable
de proceso controlado, PV, y el punto de ajuste, SP, para determinar el valor de OP %,
el porcentaje de apertura de la valvula deseada de la entrada al proceso. Para determinar
el valor de OP %, el controlador previo requiere informacion de dos variables: el punto de
ajuste de la variable de proceso, SP, y la perturbacion que afecta el proceso.

La implementacion actual contiene una funcion de transferencia de adelanto / retraso.

Perturbacién

Proceso

SP Control OP% Elemento  ||pj(r) + PV

—M F d final de Proceso
control

Control prealimentacién
(Feedforward control)

Figura 1.26: Diagrama de bloques del control de prealimentacion

Considere un ejemplo de una corriente de liquido que se calienta en un intercambiador de
calor de vapor.

\ Salida
% T,
F

Fi « \ S—>
)

Y

Condensado

Vapor
j
FFC

< )

Control de prealimentacién (Feedforward control)
de un intercambiador de calor

Figura 1.27: Ejemplo de control prealimentacién de un intercambiador de calor
Se desea controlar la temperatura de salida de la corriente, T5, en un determinado punto de

ajuste, SP, utilizando el flujo de vapor como variable manipulada. Sin embargo, el proceso
sufre cambios frecuentes en la temperatura de alimentacion, T} .
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Para determinar el valor de OP %, el controlador requiere los valores de SP y T;. En estado
estacionario, el balance energético general relaciona el flujo de vapor con la perturbacion del
proceso, T, v la temperatura de salida de la corriente, T5:

F A= FC,y(Ty = T1) = 0 (1.39)

Donde:

F: Flujo de vapor

A: Calor de condensacion del vapor

F': Flujo de corriemte de salida

C,: Calor especifico de la corriente de salida

A partir de este modelo de proceso, se puede calcular el valor deseado de flujo de vapor al
intercambiador de calor. El flujo de vapor debe calcularse de manera que la temperatura de
salida de la corriente, T5, sea igual a la temperatura deseada, SP. Por tanto, la ecuacion
(1.39) se convierte en:

F, = %F(SP —Ty) (1.40)

Para calcular la salida del controlador de alimentaciéon anticipada, se supone que existe una
relacion lineal entre el flujo de vapor y la apertura de la valvula de vapor. Por lo tanto, la
forma final de la ecuacién del controlador previo (feedforward) es:

OP(t) = %F(SP —T)

intervalo de la véalvula de vapor
100 %

(1.41)

Para implementar con éxito un sistema de control previo, considere lo siguiente:

e No se puede implementar si la perturbacion no se puede medir. Si se introducen per-
turbaciones inesperadas en el proceso cuando se utiliza un control previo puro, no se
toman medidas correctivas y los errores se acumulan en el sistema.

e Se requiere un modelo bastante preciso del sistema.

e El controlador de prealimentacié (feedforward) contiene el reciproco del modelo de pro-
ceso. Incluso si el modelo de proceso es preciso, un retraso de tiempo en el modelo
de proceso implica que se requiere un predictor en el controlador de avance. Desafor-
tunadamente, es imposible predecir la naturaleza de las perturbaciones antes de que
ocurran.

La variable del proceso que se va a controlar no se mide mediante el control de prealimenta-
cion. No hay forma de confirmar que la variable del proceso esté atenuando las perturbaciones
o manteniendo un punto de ajuste deseado.

Teniendo en cuenta que generalmente no se dispone de un modelo preciso del proceso, que
el proceso o la dindmica de la valvula no se tienen en cuenta en este esquema de control, y
que el porcentaje de apertura de la valvula no esté relacionado linealmente con el flujo en la
mayoria de las aplicaciones de simulacion dindmica, es probable que exista un desplazamiento
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entre la variable controlada real y su punto de ajuste deseado.

Por lo tanto, el control de retroalimentacion se usa a menudo junto con el control prealimenta-
cién para eliminar el desplazamiento asociado con el control de retroalimentacion solamente.
El control de prealimentacion (Feedforward) en UniSim Design se puede implementar utili-
zando la operaciéon de hoja de calculo. Las variables se pueden importar desde el diagrama
de flujo de la simulacion.

Se puede calcular un controlador de avance (Feedforward) en la hoja de calculo y exportar
la salida del controlador al diagrama de flujo principal. Si la variable de operacion, OP, es
una valvula en la planta, la salida del controlador deseada calculada por la hoja de céalculo
debe exportarse a la Posicion deseada del actuador de la valvula.

1.5.3. Efecto de los parametros caracteristicos del proceso en el control

Los parametros caracteristicos de un proceso tienen un efecto significativo sobre qué tan bien un
controlador es capaz de atenuar las perturbaciones del proceso. En muchos casos, el proceso en si
mismo puede atenuar las perturbaciones y se puede utilizar junto con el controlador para lograr
un mejor control. A continuacién, se muestra un breve resumen del efecto de la capacidad y el
tiempo muerto en la estrategia de control de una planta.

» Capacidad La capacidad de un sistema para atenuar las perturbaciones entrantes es una
funcion de la capacitancia de un sistema y el periodo de las perturbaciones en el sistema. De
la seccion de Terminologia, la atenuacion se define como:

K
Atenuacion =1 — ————— (1.42)

(wr)2+1

La constante de tiempo, 7, es directamente proporcional a la capacidad de un sistema de
proceso lineal. Cuanto mayor sea la capacidad (constante de tiempo) en un sistema, méas facil-
mente el sistema puede atenuar las perturbaciones entrantes, ya que la relacion de amplitud
disminuye. La frecuencia de las perturbaciones entrantes afecta la capacidad del sistema para
atenuar estas perturbaciones. Las perturbaciones de alta frecuencia se atentian més facilmen-
te que las de baja frecuencia.

Con procesos dominados por la capacidad (con poco o ningin tiempo muerto),
el control solo proporcional puede lograr un rechazo de perturbaciones mucho
mejor. El sistema en si mismo puede atenuar las perturbaciones en el rango de
frecuencia que el controlador no puede. El sistema puede manejar las pertur-
baciones de alta frecuencia. Las perturbaciones de baja frecuencia se manejan
mejor con el controlador.

= Tiempo muerto El tiempo muerto no tiene ningtn efecto sobre la atenuacion de las pertur-
baciones en los sistemas de bucle abierto. Sin embargo, tiene un efecto negativo significativo
sobre la controlabilidad. El tiempo muerto en un sistema de proceso reduce la cantidad de
ganancia que el controlador puede implementar antes de encontrar inestabilidad. Debido a
que el controlador se ve obligado a reducir la ganancia, el proceso es menos capaz de atenuar
las perturbaciones que el mismo proceso sin tiempo muerto.
El control estricto solo es posible si el tiempo muerto equivalente en el bucle es pequeno en
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comparacion con la constante de tiempo mas corta de una perturbaciéon con una amplitud
significativa. Por lo general, es mas eficaz reducir el tiempo muerto de un proceso que au-
mentar su capacidad.

Para reducir el tiempo muerto:

e Reubique el sensor y las valvulas en ubicaciones mas estratégicas.

e Minimice los retrasos de sensores y valvulas (los retrasos en el circuito de control actiian
como tiempo muerto).

Para reducir el retraso en un sistema y, por lo tanto, reducir los efectos del tiempo muerto,
también puede modificar el controlador para reducir los términos principales a la respues-
ta de circuito cerrado. Esto se puede lograr agregando acciéon derivada a un controlador.
Otros métodos de controlador basados en modelos anticipan las perturbaciones del sistema
y reducen el retraso efectivo del bucle de control.

1.5.4. Seleccion del controlador correcto

Debe considerar qué tipo de criterios de rendimiento se requieren para las variables de punto de
ajuste y con qué limites aceptables deben operar. Generalmente, se espera que un sistema de cir-
cuito cerrado efectivo sea estable y haga que la variable del proceso alcance finalmente un valor
igual al punto de ajuste. El desempeno del controlador debe ser un compromiso razonable entre
desempeno y robustez.

Un controlador agresivo o muy ajustado proporciona un buen rendimiento, pero no es resistente a
los cambios de proceso. Podria volverse inestable si el proceso cambia demasiado. Un controlador
ajustado con mucha lentitud ofrece un rendimiento deficiente, pero es muy robusto. Es menos
probable que se vuelva inestable.

El siguiente es un diagrama de flujo que describe un método para seleccionar un controlador de
retroalimentacion (Figura 1.28).

En general, si se puede tolerar una compensacion, se debe utilizar un controlador proporcional. Si
hay ruido significativo, o si hay un tiempo muerto significativo y / o una pequena capacidad en el
proceso, se debe usar el controlador PI.

Si no hay ruido significativo en el proceso, y la capacidad del sistema es grande y no hay tiempo
muerto, un controlador PID es apropiado.
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Figura 1.28: Diagrama de flujo para selecciéon de controlador

1.5.5. Elecciéon de los parametros de ajuste del controlador

La siguiente es una lista de parametros de ajuste generales apropiados para varios procesos. Los
ajustes sugeridos del controlador estan optimizados para un criterio de error de tasa de caida de
un cuarto. No existe una tinica forma correcta de ajustar un controlador. El objetivo del control
es proporcionar un compromiso razonable entre rendimiento y robustez en la respuesta de circuito
cerrado.

Las siguientes reglas son aproximadas. Te ayudan a obtener un control estricto. Puede ajustar mas
los pardmetros de ajuste si la respuesta de bucle cerrado no es satisfactoria. Se puede lograr un
control mas estricto y un mejor rendimiento aumentando la ganancia. Disminuir la ganancia del
controlador da como resultado una respuesta mas lenta pero mas estable.

Generalmente, el control proporcional puede considerarse el componente principal de la ecuacién
del controlador. Se debe usar accion integral y derivada para recortar la respuesta proporcional.
Por lo tanto, la ganancia del controlador debe ajustarse primero con las acciones integral y derivada
configuradas al minimo. Si ocurre inestabilidad, primero se debe ajustar la ganancia del controlador.
Los ajustes a la ganancia del controlador deben realizarse gradualmente (Honeywell, 2017a).

Control de flujo

El flujo en una tuberia suele ser un proceso de respuesta rapida. El tiempo muerto y la capacidad
asociados con una longitud de tuberia son generalmente pequenos. Por lo tanto, no es inusual que
el proceso esté limitado por la dindmica del elemento de control final (valvula). Puede incorporar
facilmente la dinamica de la valvula en el modelo UniSim Design modificando los parametros de
la valvula en la pagina Actuador de la pestana Dinamica.

Ajustar un bucle de flujo para el control PI es una tarea relativamente facil. Para que la medicion
de flujo siga de cerca el punto de ajuste, la ganancia, Kc, debe establecerse entre 0.4 y 0.65 y el
tiempo integral, Ti, debe establecerse entre 0.05 y 0.25 minutos (Honeywell, 2017a).
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Dado que el control de flujo responde rapidamente, se puede utilizar eficazmente como controlador
secundario en una estructura de control en cascada. La no linealidad en el lazo de control puede
hacer que el lazo de control se vuelva inestable en diferentes condiciones de operacion.

Por lo tanto, se debe utilizar la ganancia de proceso méas alta para ajustar el controlador. Si se
alcanza un limite de estabilidad, la ganancia debe reducirse, pero no la accién integral. Dado que
la medicién de flujo es naturalmente ruidosa, no se recomienda la accion derivada.

Control de presion de liquido

Al igual que el proceso de circuito de flujo, el circuito de presion de liquido suele ser rapido. El
proceso es esencialmente idéntico al proceso de flujo de liquido excepto que la presion del liquido
en lugar del flujo se controla mediante el elemento de control final.

El circuito de presion de liquido se puede ajustar para control PI y solo integral, segtin sus requi-
sitos de rendimiento. Al igual que el control de flujo, se debe utilizar la ganancia de proceso mas
alta para ajustar el controlador. Normalmente, la ganancia del proceso para la presiéon es menor
que la ganancia del proceso de flujo. La ganancia del controlador, K., debe establecerse entre 0,5
y 2y el tiempo integral, T;, debe establecerse entre 0,1 y 0,25 minutos (Honeywell, 2017a).

Control de nivel de liquido

El control del nivel de liquido es esencialmente una capacidad dominante tinica sin tiempo muerto.
En algunos casos, el control de nivel se utiliza en procesos que se utilizan para atenuar pertur-
baciones en el proceso. En este caso, el control del nivel de liquido no es tan importante. Dichos
procesos se pueden controlar con un controlador solo P sin ajustar. Si no se puede tolerar una
compensacion de nivel de liquido, se deben usar controladores de nivel PI.

Hay algo de ruido asociado con la mediciéon del nivel en el control de liquidos. Si este ruido se
puede minimizar practicamente, entonces se puede aplicar una accion derivada al controlador. Se
recomienda que Kc se especifique como 2 y el término de sesgo, OPss, se especifique como 50 %
para el control de solo P.

Esto asegura que la valvula de control esté completamente abierta para un nivel del 75 % y comple-
tamente cerrada cuando el nivel sea del 25 % para un nivel de punto de ajuste del 50 %. Si se desea
un control PI, el controlador de nivel de liquido se configura tipicamente para tener una ganancia,
K., entre 2 y 10. El tiempo integral, T}, debe establecerse entre 1 y 5 minutos (Honeywell, 2017a).

Control de presiéon de gas

El control de presion de gas es similar al proceso de nivel de liquido en que se domina la capacidad
sin tiempo muerto. La variacion del flujo dentro o fuera de un recipiente controla la presion del re-
cipiente. Debido a la naturaleza capacitiva de la mayoria de los recipientes, el proceso de presion de
gas generalmente tiene una pequena ganancia de proceso y una respuesta lenta. En consecuencia,
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se puede implementar una alta ganancia del controlador con pocas posibilidades de inestabilidad.

El bucle de presion se puede ajustar facilmente para el control PI. La ganancia del controlador,
K., debe establecerse entre 2 y 10 y el tiempo integral, T;, debe establecerse entre 2 y 10 minutos
(Honeywell, 2017a).

Al igual que el control del nivel de liquido, es necesario determinar qué afecta mas la presion. Por
ejemplo, en una columna con un condensador parcial, puede determinar si la eliminaciéon de la
corriente de vapor afecta la presion mas que la condensacion del reflujo. Si la columna contiene no
condensables, estos componentes pueden afectar la presion considerablemente. En esta situacion,
el flujo de ventilacion, por pequeno que sea, debe usarse para controlar la presion.

El sentido comiin dicta que la variable manipulada para el control de nivel debe ser el flujo con el
impacto mas directo en el nivel. Por ejemplo, en una columna con una relacién de reflujo de 100,
hay 101 unidades de vapor que ingresan al condensador y 100 unidades de reflujo que salen del
tambor de reflujo por cada unidad de destilado que sale.

El flujo de reflujo o la ebullicion de vapor se utiliza para controlar el nivel del tambor de reflujo.
Si se usa el flujo de destilado, solo se necesitaria un cambio de un poco mas del 1% en el flujo de
reflujo o vapor para hacer que el controlador sature la valvula de destilado.

Control de temperatura

Las respuestas dinamicas de temperatura son generalmente lentas, por lo que se utiliza el control
PID. Normalmente, la ganancia del controlador, K., debe establecerse entre 2 y 10, el tiempo
integral, T;, debe establecerse entre 2 y 10 minutos, y el tiempo derivado T, debe establecerse
entre 0 y 5 minutos (Honeywell, 2017a).

1.5. CONTROL BASICO
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Cuando una planta opera normalmente, se vuelve imprescindible mantener las variables de opera-
cion dentro de un rango que ha sido preestablecido y con las cuales se obtendra el producto dentro
de la capacidad y especificacion de diseno.

Mientras se conserven las condiciones de operaciéon en la planta, todo permanecera bajo control
para el personal; una vez que se presente alguna falla operacional, algtin siniestro o cualquier otro
tipo de problema dentro de la planta, como respuesta actuaran los sistemas de seguridad que han
sido instalados para tal eventualidad.

Los sistemas de seguridad deben operar segtn el tipo de falla que se presente en el proceso; estos
son la red contra incendio y/o el de los dispositivos de relevo de presion, ambos cumplen el mismo
objetivo, la proteccion del personal y la de los equipos. En este caso los dispositivos de relevo
de presion llegaran a operar cuando se tenga un incendio, fallas operativas y fallas de servicios
auxiliares, los cuales provocaran una sobrepresién en los equipos y por lo tanto un desalojo de
masa.

El sistema de relevo de presion (SRP) es la ultima capa de proteccion de vida al personal, medio
ambiente y de la industria de proceso para relevar masa de un recipiente que se encuentra sobre-
presionado; el proposito de una véalvula de seguridad no es el control o la regulaciéon de la presion
en el recipiente o sistema que protege la valvula y esencialmente no debe sustituir el lugar de una
valvula de control.

Los dispositivos de relevo de presion (PRD) se utilizan en una amplia variedad de condiciones de
proceso, que van desde fluidos de proceso de servicio limpio a fuertemente corrosivos y toxicos,
desde temperaturas muy bajas a temperaturas muy altas; por ello los procedimientos de inspeccién
deben aplicarse como un método para minimizar las posibilidades de mal funcionamiento, y por
tanto mantener los mas altos niveles de seguridad.

El funcionamiento de los PRD se considera delicado; su implementacion puede parecer poco so-
fisticado, pero en su diseno, exactitud y funcién, se asemejan a un instrumento critico durante la
realizacion de una funciéon esencial. Estos dispositivos deben ser auténomos y siempre responder
con precision a las condiciones del sistema y evitar una falla catastrofica cuando otros instrumentos
y sistemas de control no logran mitigar adecuadamente los eventos anormales que se presentan en
el proceso. Las consecuencias que se pueden desarrollar a partir de la pérdida de cualquier servicio
publico, va sea en toda la planta o local, serdn cuidadosamente evaluado.Se consideran casos de
tanto la pérdida completa de una utilidad y la pérdida parcial de una utilidad (Martinez and
Cornejo, 2013).
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N¢ | Condiciones Relevo liquido Relevo Vapor
1 Descarga  bloqueada | Total del liquido | Vapor total de entrada mas el generado
en recipientes bombeado en el momento de la descompresion.
Falla d d -
ata do aglia @e o Vapor total del condensador a las con-
2 | friamiento en el con- ..
diciones de relevo.
densador
Vapor total de entrante mas vapor que
3 Falla de reflujo en la se genera en el momento de la descom-
Torre presion menos el vapor de condensados
por el reflujo de corrientes secundarias.
A Falla de reflujo de co- Diferencia entre el vapor que entra y
rriente secundaria sale de la descompresion en equipo,
Falla de absorcion de .
3 . Ninguno, normalmente.
aceite
El mismo efecto que ocurre en las To-
6 Acumulacién de no- rres que se mencionan en el punto 2, en
condensables otro tipo de recipientes puede aplicar el
punto 1.
Entrada de material
de alta volatilidad
7 Agua con hidrocarbu- .
ros Para las Torres no es predecible
Para intercambiadores de calor, asumir
. . un area dos veces la seccion transversal
Hidrocarburos ligeros . , .
) interna del area de un tubo para consi-
en una mezcla calien-
te derar el vapor generado por la entrada
del fluido volatil debido a la ruptura del
tubo.
Llenad i d .
enaco  eXCesIVO €€ | otal del liquido
8 | tanques de almacena-
. bombeado
miento
Fall rol - .. .
9 2 a: Qe controles au Analisis de caso particular.
tomaticos
Generacion estimada de vapor maximo
10 | Vapor sobrecalentado incluidos los no condensables que se so-
brecalienten.
Considerar dos . .
C e 1 . ) Considerar dos veces el flujo que pasa
Flujo dividido en in- | veces el flujo que .
) . por el area transversal de un tubo; tam-
11 | tercambiadores de ca- | pasa por el area

lor

transversal
un tubo

de

bién se identifican los efectos enuncia-
dos en el punto 7 para intercambiadores
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No controlado por los dispositivos de

12 | Explosién interna . L .
descompresion clasicos
Reaccion quimi- Estimar la generacién de vapor a par-
13 can(nota: este condi- tir de condiciones normales y condicio-
ci6n no es alcance del nes no controladas; considerar efectos
presente trabajo) de flujo a dos fases
Expansion hidraulica
14 | Liquido frio bloqueado
Lineas bloqueadas
fuera de proceso
15 | Fuego exterior
Estudio de la instalacion para determi-
Falla de energia (va- nar el efecto de la falla de alimentacion,
por, energia eléctrica, dimensionar el tamano de la valvula de
16 otros) relevo por la peor condiciéon que pueda

OCUrTir.

Fraccionadoras

La pérdida de todas las bombas, con el
resultado de la falla de reflujo y agua
de enfriamiento.

Reactores

Considere la posibilidad de falla de agi-
tacion, apagar o retardar la corriente,
el tamano de las valvulas de relevo se
determinara en funcidén de una reaccion
descontrolada.

Aecroenfriadores

Falla del ventilador, el tamano de la
valvula se determinara entre el que ope-
re normal y el de emergencia.

Tanques

El liquido de entrada maximo

Tabla 2.1: Guia para el relevo requerido bajo condiciones seleccionadas

Para establecer el tipo y dimensiones del DRP es necesario evaluar todas las causas posibles que se
puedan presentar durante la operacién de una planta; por ello es necesario conocer las diferentes
causas que generan sobrepresion y su impacto en el sistema.




CAPITULO 2. ANALISIS PARA EL CALCULO DE FLUJOS A RELEVAR 51

2.1. Causas que generan sobrepresion

El diseno de los PRD requiere de un estudio detallado en las posibles situaciones que puedan causar
el relevo de las valvulas, esto para determinar la maxima carga de emergencia a desalojar en un
equipo.

El diseno se basa en la maxima presion anticipada durante la operacion del equipo y su tempe-
ratura correspondiente, a esta presion se le conoce como presion de disenio, y es 10 % mayor que
la presion normal de operacion, por lo que las valvulas de seguridad deben estar ajustadas a esa
presion o debajo de la misma para poder proteger el equipo.

La capacidad de relevo de las vilvulas de seguridad en un mismo equipo seré diferente para cada
causa que ocasione una sobrepresion.

Las causas principales que ocasionan la sobrepresion se clasifican en:
= Fallas operacionales
= Fuego en planta

Las Fallas operacionales tipicas son causadas por descarga bloqueada, apertura inadvertida de
valvulas, fallas de servicios y otros que se les llamara miscelaneos o poco comunes.

La base para la determinacion de las capacidades de relevo como resultado de las diferentes causas
de la sobrepresion sera presentada de una forma general, en donde se darén los datos que se deben
tomar en cuenta para la especificacion de las valvulas de seguridad.

El manejo adecuado de la asignacion de las fallas posibles a los equipos que se quieren proteger,
nos dara la pauta de que se cumplird con el objetivo de la proteccion del personal y del material
mecéanico.

La falla por fuego en planta se da cuando se produce un incendio en una planta, cualquier reci-
piente que procese o maneje materiales flamables o no flamables pueden estar expuestos al fuego.
Si el recipiente contiene liquido, el calor suministrado ocasionara que una parte o todo el liquido
pase a la fase vapor, provocando un aumento de presiéon que debe ser liberado por un dispositivo
de relevo.

Existe una limitacion de tipo fisico con respecto al tamano de la flama. De la observacién de varios
incendios se determiné que la altura maxima que se puede alcanzar una flama es de 25 ft a partir
de cualquier superficie capaz de sostenerla.

La tabla 2.2 nos menciona algunos servicios que normalmente se utilizan y pueden fallar; asi como
una lista parcial de los equipos afectados que puede causar sobrepresion.

2.1. CAUSAS QUE GENERAN SOBREPRESION
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Tabla 2.2: Posibles fallas de

servicios y equipo afectado

Falla presentada

Equipo afectado

Bombas de circulacion de agua de en-
friamiento/medio plazo, alimentacion
de calderas, o reflujo.

Falla de energia eléctrica

Intercambiadores operados por ventila-
dores para enfriamiento por aire, Torres
de enfriamiento, o aire de combustién.

Compresores para el vapor de proce-
S0, aire de instrumentos, vacio o enfria-
miento.

Instrumentacion.

Véalvulas operadas por motor.

Condensadores para proceso o servi-
cios.

Enfriamiento por medio de agua

Enfriadores para fluidos de proceso, lu-
bricantes o aceites.

Chaquetas de equipo rotativo.

Transmisores y controles.

Aire de instrumentos

Regulacion de valvulas de proceso.

Alarmas y sistemas de paro.

Vapor

Control de bombas operadas por turbi-
na, compresores, sopladores, ventilado-
res de aire de combustion y generadores
eléctricos.

Bombas reciprocantes.

Equipo que utiliza directamente la in-
yeccion de vapor.

Eyectores.

Vapor de media

Intercambiadores de calor (Reboilers).

Calderas.

Rehervidores (reboilers).

Calentadores (combustible, gas, etc.)

Controladores de motor para bombas o
generadores eléctricos.

Compresores.

Turbina de gas.

Sellos.

Gas inerte

Reactores cataliticos.

Purga de instrumentos y equipo.

2.2. Fallas operacionales

Estas se refieren a problemas por alguna mala operacion que se presente en alguna parte del equipo
o sistema en la que participe el operador al tratar de hacer un ajuste en las variables de operaciéon
y las mas comunes son las que a continuaciéon se describen.

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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2.2.1. Descarga bloqueada

El cierre inadvertido de una valvula de bloqueo a la salida de un recipiente mientras la planta esta
en operacion, puede exponer al recipiente mientras la planta esta en operacién, a una presién que
exceda a la maxima presion de trabajo permisible, por lo que se requeriré una valvula de seguridad
para protegerlo de esta situacion.

Si se encuentran dos recipientes conectados en serie y estan aislados por valvulas de bloqueo, se
recomienda que cada recipiente este protegido en forma individual por una valvula de seguridad. Si
no existiera esta valvula de bloqueo entre los recipientes, se podria tener una valvula de seguridad
comin para este sistema.

o "\\
Vélvula de
. salida -
Flujo de entrada de bloqueada ,#*~
compresor o bomba & )
-H H N -
Fa-11001 N,

Figura 2.1: Descarga bloqueda

Cuando se presenta este tipo de falla en un equipo, la capacidad de la valvula de seguridad debera
ser por lo menos la masa de flujo que esta circulando en ese momento. La presién de relevo
correspondera a la presion de ajuste més la sobrepresion considerada.

La falla por descarga bloqueada aplicara en forma general para:

= Compresores reciprocantes

Bombas centrifugas

Bombas de engranes

Torres fraccionadoras

Recipientes

Intercambiadores de calor, donde una de las corrientes es alimentada por bomba

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Cada una de estas fallas se vera por separado ya que las condiciones de relevo son diferentes para
cada equipo.

Ejemplo: en la descarga de una bomba lo que normalmente se protege, es el equipo que esta en la
corriente de bombeo, y que puede ser afectado por el aumento de la presion de descarga al cerrar
una valvula, por lo cual el flujo a relevar es el que normalmente estd4 manejando la bomba a una
presion de ajuste.

p M
/ S
| Fa-loea Falla descarga
ﬁ/ bloqueqda ‘...-...‘
T -:._' . :_.I_.”_

..
*
‘n___‘o

> DA-1003

EA-1003

GA-1003

Figura 2.2: Descarga bloqueada en torre

Otra técnica empleada para la disminucion de flujos a relevar es la aplicacion de los Procedimien-
tos Operativos; los cuales deben ser aceptados por el usuario, debido a que éste conlleva un riesgo
inherente, el cual deberd ser minutado por todas las partes involucradas. Un ejemplo de lo anterior
son los topes mecénicos aplicados a valvulas de control.

2.2.2. Apertura inadvertida de la valvula

La apertura inadvertida de una valvula de un punto de operaciéon de mayor presiéon a otro que esta
a menos presion, causard un exceso de materia y energia que pueda exceder la méxima presion
de trabajo permisible, lo cual puede originar consecuencias bastante serias sino desastrosas; en la
Figura 2.3 se observa un claro ejemplo de este tipo de caso, ya que la torre opera a una presion de
128.6 kg/cms, si cualquier elemento de control falla; y si se toman decisiones operativas erréneas,
estas pueden ocuasionar perdida de sello de liquido en el sistema exponiendo a una depresiéon stubita
poniendo en peligro la integridad del equipo mecanico del equipo a baja presion (6.5 kg/cms).

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Figura 2.3: Apertura inadvertida

2.2.3. Falla de servicios

La pérdida de cualquier servicio, ya sea general o local, puede originar una sobrepresion. Este tipo
de falla es bastante seria, ya que en muchos casos es la que determina la carga con la cual se
disenara la valvula de seguridad.

Una relacion de servicios auxiliares que pueden fallar y por lo tanto afectar a los equipos, se enlista
a continuacion en la Tabla 2.3:

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Servicio Falla

Energia eléctrica

Bombas para la recirculacion de agua de enfriamiento, ali-
mentacion a calderas, apagado o reflujo.

Ventiladores o aeroenfriadores de las Torres de enfriamiento.

Compresores para los servicios de vapor de proceso, aire de
instrumentos, vacio o refrigeracion.

Instrumentos de control.

Agua de enfriamiento

Transmisores y controladores.
Valvulas reguladoras de proceso. Alarmas y sistemas de paro.

Procesos donde se emplea la inyeccion de vapor en forma di-
recta.

Aire de instrumentos

Accionadores de turbina para bombas, compresores o genera-
dores de electricidad.

Reboilers.

Procesos donde se emplea la inyeccion de vapor en forma di-
recta.

Sistemas de vacio.

Vapor

Accionadores de turbina para bombas, compresores o genera-
dores de electricidad.

Reboilers.

Procesos donde se emplea la inyeccion de vapor en forma di-
recta.

Sistemas de vacio.

Combustible

Calderas para generaciéon de vapor.

Accionadores de combustién para bombas o generadores eléc-
tricos.

Calentadores de proceso.

Turbina de gas.

Tabla 2.3: Falla de

servicios auxiliares y posibles consecuencias

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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2.2.4. Falla de agua de enfriamiento

Como ya se indic6, cuando se estd condensando un fluido, con agua de enfriamiento en un inter-
cambiador, y se presenta la falla de agua, los vapores ya no se condensaran y la masa a relevar en
este caso, normalmente es la masa total que entra al condensador menos el vapor que normalmente
se esta desalojando.

Debido a la dificultad de un calculo detallado de balances de materia y energia, se puede tomar
las siguientes consideraciones, las cuales nos ayudan a la determinacion de los flujos de relevo.

TET—TET
" Lo - 2 < ~ 3 .'
o ‘s
+ 1
— ,," Falla de agua de -‘_ \
1 enfriamiento 3 -EA-l002 |
3 ) , J
. .

AN _/‘.
Da-10002
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GA=10005 GA-10006

Figura 2.4: Falla de agua de enfriamiento

Con respecto a lo citado en el (API521, 2014) en su seccion 5.6.2 y 5.6.3 se tiene lo siguiente:

= Condensador total: el relevo requerido es el flujo total de vapor que entra al condensador,
recalculado a la nueva composicion del vapor a la temperatura correspondiente a la presiéon
de ajuste mas la sobrepresion. La capacidad de desalojo del acumulador de domos al nivel
normal del liquido se limita normalmente a 5 minutos. Si la falla de enfriamiento se excede
de ese tiempo, se perdera el reflujo,y se tendri cambios significativos en la composicion del
vapor, temperatura y flujo de vapor.

= Condensador parcial: a las condiciones de relevo, el flujo a considerar es la diferencia entre
el flujo de vapor total que entra y el flujo de vapor que normalmente no se condensa.

2.2.5. Falla de corriente eléctrica

En las plantas, algunos equipos y controles son operados por corriente eléctrica y si esta llegara a
fallar, dichos controles quedaran fuera de operacion.

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Para el caso de controles, la masa a relevar se determina de una manera similar al de falla de aire
de instrumentos. En el caso de los equipos, la masa dependera del equipo a relevar.
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Figura 2.5: Falla de corriente eléctrica

2.2.6. Falla de aire de instrumentos

Con este tipo de falla, se puede tener diversas causas que originen el relevo en el equipo afectado.
Para el caso de cierre de valvula se tendra descarga bloqueada; si la valvula queda abierta dependera
hacia donde se tenga conectada la linea, para saber el tipo de protecciéon que se debe estimar en
esta parte del proceso; asi mismo se debe considerar la posicion a falla segura o falla de aire de
instrumentos del sistema.

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Figura 2.6: Falla de aire de instrumentos

2.2.7. Falla de reflujo

Este tipo de falla se asocia con un mal funcionamiento de la valvula de control de reflujo, por falla
de aire de instrumentos o por el paro de bomba. En estos casos, el condensador de domos tendera
a inundarse y el vapor de domos no se podra condensar e incrementaré la presion. Por lo anterior
el flujo de relevo sera el mismo que el flujo para la condiciéon de agua de enfriamiento.

Si la columna fraccionadora tiene corrientes laterales de reflujo, su falla también originara el inun-
damiento del condensador, y el flujo de relevo es el flujo a la entrada del equipo.

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Figura 2.7: Falla de reflujo

2.2.8. Ruptura de tubo en intercambiador de calor

Cuando se tiene una presion de diseio menor que la presion de operacion entre el lado coraza y
el lado tubos en un intercambiador de calor o enfriador, deberéd tenerse proteccion debido a una
posible ruptura de tubo y ante esta posibilidad, se debe considerar el area seccional interna del
tubo con dos boquillas, en la cual se va a estar descargando a una presion diferencial la cual es
igual a la presion normal de operacion del lado de alta menos la presion de disenio del lado de baja,
lo anterior siguiendo los criterios mencionados en la (PEMEX, 2019).

En intercambiadores de calor de tubos y corazas se puede disminuir los flujos de relevo al considerar
en el diseno la ruptura de tubos provocada por sobrepresion por el lado de baja presion; esta seccion
se debe disenar por lo menos 10/13 (77 %) de la presion de disefio por el lado de alta presion; esto
con el fin de eliminar la valvula de relevo de presion.

2.2.9. Expansiéon Térmica

Cuando en un recipiente o cambiador de calor puede de alguna manera bloquearse un liquido, y
existe alguna fuente de calor que pueda calentar ese liquido, éste tenderd a expandirse en mayor o
menor grado, dependiendo del liquido que se trate, por ejemplo, mediante el cierre de dos valvulas
de aislamiento, el liquido en el tubo o recipiente a presiéon puede aumentar muy lentamente debido
a la ganancia de calor por el sol o un sistema de calentamiento incontrolado. Esto dara lugar
a enormes fuerzas hidraulicas en el interior del recipiente o tubo a presion, ya que el liquido es
incompresible y necesita ser evacuado.

Los flujos necesarios para el relevo térmico son muy pequenos, y hay valvulas de relevo térmico
especiales en el mercado que se adaptan a esta aplicacion especifica.

El sobredimensionamiento de una valvula de relevo térmico nunca es una buena idea y los tamanos

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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de orificio preferiblemente deben de estar cercanos al orificio D de acuerdo a las recomendaciones
del APL

Para intercambiadores de calor que se pueden aislar por mantenimiento de la linea, no se requieren
valvulas de relevo. Los procedimientos de mantenimiento se desarrollardn para asegurar que el
intercambiador de calor no se quede bloqueado por periodos prolongados de tiempo. Para su man-
tenimiento el intercambiador debera ser bloqueado primero por el lado caliente, seguido por el lado
frio, para evitar el exceso de presion por el lado frio debido a la expansion térmica. Si el intercam-
biador no puede ser drenado de inmediato, las valvulas de bloqueo deberan permanecer abiertas
mientras que la valvula que contiene el fluido caliente se enfria antes de su salida 'y / o drenaje para
evitar una posible sobrepresiéon debido a un fuego exterior. Sin embargo, los intercambiadores de
calor que no tienen un trazado abierto a una valvula de descarga durante el funcionamiento normal
deben estar provistos de proteccion contra la sobre presion. Esto puede requerir una valvula de
bloqueo abierta para el mantenimiento a la entrada y salida del intercambiador.

Otra técnica empleada para la disminucion de flujos a relevar es la aplicacion de los “Procedimien-
tos Operativos”™; los cuales deben ser aceptados por el usuario, debido a que éste conlleva un riesgo
inherente, el cual debera ser minutado por todas las partes involucradas.
Por (API521, 2014), seccion 3.14 se puede utilizar la siguiente ecuacion:

BH

@=0ac

(2.1)
Donde:

Q:Flujo (galones/min).

B: Coeficiente cubico de expansion por °F.
H:Transferencia de calor total (BTU/h).

(Tasa de transferencia de calor). G:Gravedad especifica.
C:Calor especifico (BTU/Ib°F).

2.2.10. Falla de valvula de control

En este caso se trata de la falla de las valvulas de control ya sea por falla de aire de instrumentos,
por falla de energia eléctrica, por congelamiento, etc.

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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Figura 2.8: Falla de valvula de control

La masa a relevar, serd el resultado de un cuidadoso anélisis acerca de los flujos, presiones y
temperaturas de las corrientes relacionadas en esa falla. Por ejemplo cuando se tiene una lectura
errénea en los indicadores de nivel (Figura 2.8); la valvula de control tendra un comportamiento
inestable provocando con esto desviaciones en el proceso que llevaran a condiciones de relevo.
Debe prestarse atencion sobre todo a las valvulas de control con gran caida de presion y que al
fallar queden abiertas.

En estas fallas en particular, la posicion del dispositivo de relevo influye en la masa a relevar y
consecuentemente, en el tamano y el costo del mismo.

2.2.11. Simultaneidad de fallas

En este punto se debe considerar que es poco probable que se presenten dos fallas simultaneas,
yva que en la practica es realmente dificil que suceda, cuando se da el remoto caso de dos fallas
simultaneas, siempre se encuentra que una de ellas es consecuencia de la otra; sin embargo, cuando
la falla subsecuente tiene lugar después de un lapso de tiempo que permita la acciéon correctiva de
los operadores, solo debe considerarse la falla primaria, en el caso de que definitivamente si haya
posibilidad de dos causas simultaneas, el dispositivo de relevo se ha de disenar para la causa que
requiera mayor masa relevada.

Se considera que las causas de la sobrepresion no estén relacionadas (es decir, son independien-
tes) si no existen entre ellas ningtin proceso o vinculos mecéanicos o eléctricos o si el tiempo que
transcurre entre posibles sucesos de estas causas es suficiente para que su clasificacion no esté
relacionada. La aparicion simultanea de dos o més causas de sobrepresion no relacionadas entre
si (también conocida como peligro doble o miltiple) no es una base para el diseno. Ejemplos de

2.2. FALLAS OPERACIONALES
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situaciones de doble peligro son la exposicion al fuego simultanea con el fallo de los tubos internos
del intercambiador, la exposicion al fuego simultanea con el fallo de los controles administrativos
para drenar y despresurizar el equipo aislado, o el error del operador que conduce a un bloqueo de
la salida que coincide con un fallo de la alimentaciéon eléctrica. Por otra parte, el fallo del aire del
instrumento durante la exposicion al fuego puede considerarse de riesgo tnico si la exposicion al
fuego causa fallos locales en las lineas de aire.

Perdida de aire de instrumentos o falla de energia eléctrica

La pérdida de aire para instrumentos impulsa todas las valvulas neumaticas a su posicion de falla
especificada. Esta acciéon de muchas valvulas puede resultar en sobrepresion si las posiciones de
falla especificadas de las valvulas no se seleccionan para evitar la sobrepresion. Asimismo, la falla
de la energia de los instrumentos eléctricos puede impulsar los sistemas de control y las valvulas
operadas eléctricamente a sus posiciones de falla especificadas. Se debe tener en cuenta el efecto
sobre el quemador o la carga del sistema de ventilacion de las valvulas que no se abren o cierran
debido a una falla de aire del instrumento o una falla de energia (API521, 2014) seccion 4.4.15.4.

2.2.12. Fuego en planta

Cualquier equipo de proceso en una planta operando y donde se maneje liquidos o gases flamables,
puede estar expuesto a fuego en cualquier momento durante su operacion (ASME Seccion VIII,
div. I), si es que llega a presentarse un fuego externo, el calor sera absorbido por el recipiente u
otro equipo expuesto a las flamas; esto es valido aun en equipos que contengan fluidos que no son
flamables.

Si esta absorcion de calor contintda, la presion interna va aumentando por la generacion de vapor
dentro del recipiente o por la expansion del fluido, lo cual originara una sobrepresion y por lo tanto
la necesidad de desalojar ese exceso por medio de un PRD.

Para estimar si un equipo estara sujeto a la falla por fuego, se debe tomar en cuenta que este
localizado a una altura maxima de 25 pies segiin lo citado en el (API521, 2014) de donde se tenga
la base de la flama, los equipos que normalmente se calculan por fuego son: recipientes horizontales
y verticales, fondos de las torres fraccionadoras, tanques de almacenamiento, cambiadores de calor
lado coraza y tuberias que tengan una trayectoria larga o didmetro grande.

El procedimiento utilizado para dimensionamiento por fuego depende a veces de los codigos y de
las practicas de ingenieria aplicadas en cada instalacion y determinadas por el usuario. El siguiente
procedimiento, segtin la norma (API520, 2014) parte 1 (véase codigos en el capitulo 4), es el méas
cominmente utilizado.

2.2. FALLAS OPERACIONALES



Capitulo 3

Desarrollo de simulacion

3.1. Objetivo de la planta hidrotratadora de nafta

La finalidad de la Planta Hidrotratadora de Naftas es mejorar la calidad de la nafta total de ali-
mentacion, mediante la eliminacion azufre y nitrogeno, retencion de metales y silice, y la saturaciéon
de diolefinas y olefinas presentes en dicha corriente, para producir Nafta Ligera de alimentacion a

la Planta Isomerizadora de Pentanos-Hexanos y Nafta Pesada de carga a la Planta Reformadora
de Naftas.

3.2. Descripcion del proceso

La funcién principal de esta seccién es separar la corriente mezcla de naftas estabilizadas en dos
productos: nafta pesada y nafta ligera.

La Torre Separadora de Naftas, produce en el domo una corriente de nafta ligera, que se envia
normalmente como alimentacién a la Planta Isomerizadora de Pentanos- Hexanos y eventualmente
a almacenamiento. Por el fondo, se obtiene una corriente de nafta pesada que se envia normalmente
como alimentacion a la Planta Reformadora de Naftas y eventualmente a almacenamiento.

La Torre Separadora de Naftas, DS-1002 opera a una presion de 1.6 kg/cm? g. y una temperatura
en el domo de 85 °C, la temperatura del Tanque de Reflujo de la Torre Separadora de Naftas,
FA-1006 es de 60 °C' y por el fondo opera a 153 °C' y 2.0 kg/cm?g. El calor requerido para la
separacion es proporcionado por el Rehervidor de la Torre Separadora de Naftas, BA-1003. Esta
torre se disena con 41 platos tipo valvulas y una relacion de reflujo mol de 2.0 para garantizar la
separacion.

La corriente que se extrae de fondos, succion de la Bomba de Fondos de la Torre Separadora de
Naftas, GA-1006 A/B, se le incrementa su presion hasta 16.5 kg/cm? g. y se divide en otras dos
corrientes. La primera corriente se envia a control de flujo como alimentacién al Rehervidor de la
Torre Separadora de Naftas, BA-1003, donde el efluente se retorna al fondo de la torre con una
vaporizacion del 47 % peso y una temperatura de 168 °C, la cual es regulada mediante un control
en cascada temperatura-flujo de gas combustible, tomando la senal de temperatura del plato de
fondos de la torre.

La segunda corriente, constituida por la nafta pesada producto, se envia a Limite de bateria.

La corriente de vapor saturado que se obtiene en los domos de la Torre Separadora se condensa
totalmente hasta 60 °C' al pasar por el Condensador de la Torre Separadora de Naftas, EC-1002,
para su envio al Tanque de Reflujo de la Torre Separadora de Naftas, FA-1006 que opera a 1.2
kg/cm? g. y 60 °C, la fase liquida, hidrocarburo total, se divide en dos corrientes: la primera se
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envia a control en cascada temperatura-flujo de la linea de domos de la torre, mediante la Bomba
de Reflujo de Torre Separadora de Naftas, GA-1005 A /B, como reflujo al plato 1 de la DS-1002.
La segunda corriente, se envia a control de cascada nivel-flujo a L.B. La presion en el domo de la
torre se controla a través de una linea de igualacion mantenido una presion de 1.2 kg/cm? g. en
el Tanque FA-1006 y en caso de haber un presionamiento mediante un control en rango dividido
enviando el gas a desfogue de baja presion.

3.3. Especificacion de la alimentaciéon

Los componentes de la planta hidrotratadora de naftas y que para propoésitos del presente trabajo
se consideran tipicos son los siguientes:

Componente Masa molécular | Densidad Punto Il.OI.'I’Ilal
de ebullicion
i-Butane 58.12 563.8 -12
n-Butane 58.12 584.3 -1
22-Dimethylpropane 72.15 596.7 9
i-pentane 72.15 625.8 28
Cyclopentane 70.13 749.4 49
n-pentane 72.15 631.1 36
Benzene 78.11 882.3 80
22-Dimethylbutane 86.18 653.2 50
23-Dimethylbutane 86.18 665.5 58
2-Methylpentane 86.18 657.1 60
3-Methylpentane 86.18 668.6 63
Methylcyclopenta 84.16 753.2 72
Cyclohexane 84.16 781.5 81
n-Hexane 86.18 664.5 69
Toluene 92.14 873.2 111
223-Trimethylbutane | 100.20 694.7 81
22-Dimethylpentane 100.20 681.1 79
24-Dimethylpentane 100.20 675.7 80
33-Dimethylpentane 100.20 695.5 86
23-Dimethylpentane 100.20 698.7 90
2-Methylhexane 100.20 681.6 90
3-Methylhexane 100.20 691.6 92
3-Ethylpentane 100.20 703.6 93
11-DimethylCYpen 98.19 758.6 88
1c2-DimethylCYpe 98.19 776.3 100
1t2-DimethylCYpe 98.19 755.4 92

Tabla 3.1: Componentes para simulacionl

3.3. ESPECIFICACION DE LA ALIMENTACION
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Componente Masa molécular | Densidad Punto n.o f{nal
de ebullicion

1¢3-DimethylCYpe | 98.19 748.8 91
1t3-DimethylCYpe | 98.19 752.7 92
Ethylcyclopentan 98.19 770.5 103
Methylcyclohexan | 98.19 774.0 101
n-Heptane 100.20 689.5 98

EFFL NBP 102 113.22 690.7 102

EFFL NBP 109 113.94 704.7 109

EFFL NBP 117 115.02 717.0 117

EFFL NBP 124 117.15 727.8 124

EFFL NBP 131 117.81 737.3 131

EFFL NBP 139 119.46 745.9 139

EFFL NBP 146 121.73 756.6 146

EFFL NBP 155 126.04 767.5 155

EFFL NBP 164 130.02 776.5 164

EFFL NBP 178 137.54 785.7 178

Tabla 3.2: Componentes para simulacién?2

3.4. Diagrama de flujo de proceso
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Figura 3.1: Diagrama de flujo de proceso Torre separadora de nafta

3.4. DIAGRAMA DE FLUJO DE PROCESO
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3.5. Simulacién en estado estacionario

Figura 3.2: Interfaz grafico de Simulaciéon de columna separadora de naftas DS-1002

3.5.1. Método termodinidmico

El método de termodinamico utlizado es Peng-Robinson-Stryjek-Vera(PRSV). Este modelo es ideal
para el calculo de equilibrio liquido y vapor, asi como el calculo de densidades para sistemas de
hidrocarburos.

El método termodinamico Peng-Robinson-Stryjek-Vera es una modificacion doble de la ecuacion
de estado Peng-Robinson que extiende su aplicacién original para sistemas moderadamente no
ideales.

Para aplicaciones de petroleo, gas y petroquimicas, la ecuacion de estado de Peng-Robinson es
generalmente el paquete de propiedades recomendado. Las mejoras de esta ecuacion de estado
permiten que sea precisa para una variedad de sistemas en una amplia gama de condiciones.
Resuelve rigurosamente la mayoria de los sistemas monofasicos, bifasico y trifasicos con un alto
grado de eficiencia y fiabilidad (Honeywell, 2017Db).
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Figura 3.3: Método Termodindmico
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3.5.2. Caracteristicas de la alimentacién a columna separadora de nafta

Para iniciar la simulacion se utilizo los valores de final de corrida del balance de materia y energia,
para la alimentacion de la columna separadora de naftas (Tabla 3.3)

Propiedades | Corriente 67

Temperatura 124
Presion 1.8

Flujo maésico 207029

Tabla 3.3: Alimentacion a DS-1002

=57 (E=S Sos =

67
00378

Worksheet
Conditions
Properties
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K Value

User Variables
Notes

Cost Parameters

1240
1,800
1996

Mass 2,070¢ +005
Stel Ideal Li Vol Flow [m3/h] 7.7
Molar Enthalpy [ki/kgmale] -2,493¢ 4005
Molar Entropy [k)/kgmole-C] 151
Tkirh] -4,875¢ 4008
i Vol Flow @Std Cond [m3/h] 86.2
Fluid Package Basis-1

Fhase Option Multiphase

" Worksheet [ Attachments | Dynamics
[ Delete | | Define from Gther Siream | « @

Figura 3.4: Propiedades de corriente de entrada

3.5.3. Simulacién de columna separadora de nafta

Para simular la columna separadora de naftas se utiliz6 una columna de absorcién, esto con la fina-
lidad de evitar el uso de la columna de destilacion que por defecto genera el simulador de procesos,
el motivo es que cada equipo fue analizado de manera independiente en la simulacion (tanque de
reflujo, aeroenfriador y horno de fondos) y para evitar complicaciones en la convergencia de la
simulacion.

Los datos de disenio mecénico son necesarios para cambiar del estado estacionario al estado transi-
torio, como lo son el didmetro de la columna y el tipo de plato que corresponde a la misma (Tabla
3.4, 3.5).

Caracteristicas de Columna DS-1002
Temperatura de operacion | Superior 85°C Inferior | 155 ° C
Presion de operacion Superior | 1.6 kg/cm? | Inferior | 2 kg/cm;)
Temperatura de Diseno 200 °C
Presion de Disefio 4 kg/cm;
Diametro 3810 mm
Altura 3810 mm

Tabla 3.4: Descripciéon de columna separadora de naftas

3.5. SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO
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Namero | Tipo | N° Pasos | Espaciamiento (mm)
1-17 Valvula 1 610
18-41 | Vélvula 2 610

Tabla 3.5: Especificaciones de las etapas

1
5
17
18
32
32
34
38
40
41

[@INET]

Figura 3.5: Representacion de columna separadora de naftas en el simulador de proceso
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Figura 3.6: Simulacion de columna DS-1002

Los graficos referentes al comportamiento interno se muestran en las siguientes figuras 3.8, 3.7
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Figura 3.8: Presion en cada etapa de la columna DS-1002

3.5.4. Simulacién de aeroenfriador

3

36

41

La simulacion del aeroenfriador se especifico por tiro forzado y solo se considerd una turbina de
ventilacion a diferencia de la especificacion de la ingenieria bésica que considera ocho. Las consi-
deraciones se especificarén de esta manera con el objetivo de simplificar el control de temperatura
en el aeroenfriador, generando un andlisis més superficial y respetando la carga térmica referente
al balance de materia y energia, los datos correspondientes para la simulacion se muestran en la

tabla 3.6

3.5. SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO
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Calor intercambiado 12,58210° kcal /h
Diferencial de temperatura 15 °C
Temperatura de entrada de aire 39 °C

Tabla 3.6: Datos para simulacion de aeroenfriador

s feTe =
Design AirOutlet
Copnections, Temperature: PS.OZ &
Pasamclers Process Stream DeltaP
User Variables 1308 kg/em2
Notes
Overall UA
.200e+008 K/C-h
Cooling Duty
57424007 kI/h ot roe
o by i Temperature: 900 C
e - Presswre:  [1853000 k

= Design |Ratmg JWorksheat JParformanca JDynam\cs JUI’HSII’H CFE JCost |

Decic | | [ ovores

Figura 3.9: Simulacion aeroenfriador EC-1002

3.5.5. Simulacién del tanque de reflujo de la torre separadora de naftas

Las caracteristicas del tanque de condensador del destilado son las siguientes:

Temperatura de operacion 60 °C
Presion de operacion 1.2 kg/cm?

Temperatura de Diseno 200 °C
Presion de Diserio 4 kg/cm;
Didmetro 1981 mm
Longitud 7925 mm

Tabla 3.7: Descripcion de tanque de reflujo de la torre separadora de naftas

En el simulador de proceso se especificaron los valores de la tabla 3.7, los valores relacionados con la
geometria del recipiente son necesarios para el cambio del estado estacionario al estado transitorio
(Figura 3.10).
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(b) Datos geometricos del tanque

Figura 3.10: Simulaciéon de tanque de reflujo de torre separadora de nafta

3.5.6. Descripciéon de bomba de reflujo de torre separadora de naftas

Los datos necesarios para la simulacion de la bomba de reflujo se muestran en la tabla 3.8.

Condiciones de operaciéon
Temperatura de bombeo 60 °C
Capacidad normal 151.9 m®/h

Presion de succion 1.5 kg/cm?
Presiéon de descarga 4.9 kg/cm?
Presion diferencial 3.4 kg/cm?
NPSH disponible 5.5m
Potencia hidraulica 21.6 kW

Velocidad de la bomba 1780 rpm

Tabla 3.8: Datos para simulacién de la bomba de reflujo

La simulacion se muestra a en las figuras 3.12.
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(b) Parametros en modo dinadmico

Figura 3.11: Simulacién de bomba de reflujo de la columna separadora de naftas

Las curvas de la bomba son necesarias para la simulacion dindamica y se generan apartir de la
velocidad de la bomba (Figura 3.12).

[ Pump Curves Profiles - GA-1005 EI@ [# pump Curves Profiles - GA-1005 EI
Head Curves Piot Type Efficiency Curves plotivpe
(@ Head v ~) Head
—— f s ~) Efficiency ace - m\ . 9: iz (@) Efficiency
—
~y Curves e & Curves
- & Curve Mame | Plot | iV A Curve Name| Plot |
= PumpCuny | F = 2 oy PumpCurv [
i = , :
1 s w
“ X
A 7
= 4001
T - :
; _ 3
00000 s000 1000 1500 000 %00 3000 =0c =" )cmm s000 1000 1500 2000 =00 3000 350C o =
|#] Show Operating Pt |#] Show Operating Pt
Flow (m3/h) Flow (m3/h)
(a) Curva de carga de la bomba (b) Curva de eficiencia de la bomba

Figura 3.12: Curvas de la bomba de reflujo de la torre separadora de naftas
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3.5.7. Simulacién de la bomba de fondos de la torre separadora de nafta

Los datos necesarios para la simulacion de la bomba de fondos se muestran en la tabla 3.9.

Condiciones de operaciéon
Temperatura de bombeo 156 °C'
Capacidad normal 799 m?/h
Presion de succién 2.3 kg/cm?
Presion de descarga 17.1 kg/cm?
Presion diferencial 14.9 kg/cm?
NPSH disponible 4.9 m
Potencia hidraulica 477 kW
Velocidad de la bomba 1780 rpm

Tabla 3.9: Datos para simulacion de la bomba de fondos

La simulacion de la bomba de fondos de la torre separadora de naftas se muestra en las siguientes
figuras 3.14.

# catooeas [l ]
Design Pump Type Femey MPP and WGC Options-
2 elta 24 2
Connecticns @) Centrifugal i z [] GVF option
Positive Displacement -
Parameters @
Curves Adiabatic Path
Links

User Variables

Motes

Duty e Adiabatic Efficiency
W77.1094 kW 9.96 %

iy Design |Rat\ng JWorksheet JPerforman(e JDynamics JSizing 8 Cost |

[ voec | I 7] 0[] urorec

(a) Parametros principales para la simulacién

& GA-1006AB =5 =R =)
Dynamics Dynamic Specifications: On/Off Method
Specs Head [m] 2431 [T 0 Power Ramp
Fluid Head [kJ/kag] 2396 ") Speed Ramp
Holdup Speed [rpm] 1780 | v
Malfunction Efficiency [3] 6336 | [T
i Pressure rise [kg/cm2] 1494 | [0
Strip Chart Power [ik)/h] 1718e+006 | [ "
Capacity [m3/h] 8135 Re-Start Conditions-
Use characteristic curves W Speed 1780
Linker Power Loss [kJ/h] <empty> (] Power 0.0000
D0 NOT use On/Off
[] Pump is acting as turbine checkbox if manipulating
speed or power directly!

"~ Design JRating JWorksheet JPer‘Formance Dynamics |5izing & Cost
peicte | | v/ On [C]ignored

(b) Parametros en modo dinamico

Figura 3.13: Simulacién de bomba de fondos de la columna separadora de naftas

Las curvas de la bomba son necesarias para la simulacion dindmica y se generan apartir de la
velocidad de la bomba (Figura 3.14).
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(b) Curva de eficiencia de la bomba

Figura 3.14: Curvas de la bomba de fondos de la torre separadora de naftas

Valvulas de control

Para la simulacion de las valvulas se utilizo el diferencial de presion mostrado en la tabla 3.10.

Valvula

AP(kg/cm?)

FV-1158

12

FV-1159

6.922

FV-1166

11.52

FV-1161

1.196

PV-1190A

0.345

PV-1190B

0.638

Tabla 3.10: Diferencial de presion de valvulas de control

Para considerar el bypass en las valvulas de control se activa la opcion Model Valve Station en la
pestafia Rating (Figura 3.15). Para evitar el contraflujo se especifica la opcion de valvula check en
la valvula de control correspondiente a la salida de la bomba centrifuga, este tipo de configuracion

es necesaria en el estado transitorio para evitar valores de flujos negativos y errores de convergencia
(Figura 3.17).

¢ Fv-1161

Rating Valve Manufacturers:
Sizing
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Equal Percentage
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=e=

Sizing Conditions @ Current User Input.
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Valve Type Globe
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* e =
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Block In Bypass Block Out
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Actuator Actuator Stroke Time To Close
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Limit Switch e
Flow Limits Block In Bypass Block Out_| .
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Limits (8 =
imiks (Bypess) Adtuator Current 10000 0.00 10040 |5
Malfunction Actuator Min 0.00 0.00 0.00
Malfunction (L5) | |Actuator Max 100.00 10000 10000
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Bypass Check Valve (Prevents Backflow)

" Design Rating | Worksheet |Dynamics | Cost

[ Dekte

Ignored

(a) Modo valve station

" _Design |Rating | Worksheet Dynamics |Cost

LR e —— e ———— )

Ignored

(b) Interfaz de usuario bypass

Figura 3.15: Opciones para activar bypass en vélvulas de control
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Equal Percentage f4te) [t (xtp) 070000
[T Wodel Valve Station mmm MRy [7] Model Valve Station Eoal e it
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(c) Valvula de control FV-1166 (d) Valvula de control FV-1161
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Sizing (Bypass) Sizing (Bypass)
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1 (57
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e

(e) Valvula de control FV-1190A (f) Valvula de control FV-1190B

Figura 3.16: Simulacién de valvulas de control

> Fv- 1161 [E=REch|
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Figura 3.17: Especificacion de la valvula check
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3.5.9. Valvulas de seguridad

Los datos de dimensionamiento de las vilvulas de seguridad fuerén suministrados por los datos de
la ingenierfa bésica.

La presion de ajuste especificada para la valvula PSV-1211 fue la presion de diseno de la columna
separadora de nafta que corresponde a 4 kg/cm?, para la valvula de seguridad PSV-1212 se asigno
un presion de 4.2 kg/cm? (Figura 3.20).

Figura 3.18: Valvulas de seguridad de columna separadora de naftas

La especificacion estandar del orificio para la valvula PSV-1211 fue la letra L, para la vélvula
PSV-1212 la especificacion fue la letra R (Figura 3.19).

Npsv- 12128 E=mEn
Rating "VEiNe Type - -
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Sizing

Mozzles Capacity Correction Factors and Parameters
Rupture Disk Coefficient 1.000
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Orifice Area 1.032e+004 mm2
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" Design Rating |Worksheet !D’yﬂamics ]Cost 1

[ ok | I 571

(a) Especificaciéon de valvula PSV-1212
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Rating V?Ne Type ) -
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Mozzles LCapacity Correction Factors and Parameters
Rupture Disk Coefficient 1.000
Viscosity Coefficient 1.000
Discharge Coefficient 0.8750
Back Pressure Coefficient 1.000
|Valve Head Differential Coefficient 1.000
Standard Orifice Designation
Orifice Area 1841 mm2

Size to Standard Orifice Designation

" Design Rating |Workshaet ]Dynamics !Cost]

Y v

(b) Especificacion de valvula PSV-1211

Figura 3.19: Caracteristicas de valvulas de seguridad de columna separadora de naftas
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(a) Presion de ajuste PSV-1211

(b) Presion de ajuste PSV-1212

Figura 3.20: Presion de ajuste y presion de relevo para las valvulas de seguridad de la columna

separadora

Para el tanque de reflujo de la columna separadora, la valvula de seguridad se le asigno la especi-
ficacion estandar del orificio con la letra L (Figura 3.22), la presion de ajuste considerada es igual
a la presion de disefio del tanque de reflujo 4 kg/cm? (Figura 3.23).

Figura 3.21:
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[
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(©) Equal Percentage
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Back Pressure Coefficient
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Valve Head Differential Coefficient

1.000

Standard Orifice Designation

Orifice Area

L
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) Design Rating | Worksheet |Dynamics |Cost

Y [ v

Figura 3.22: Valvula de seguridad PSV-1231

Vélvula de seguridad del tanque de reflujo de la columna separadora de naftas
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Figura 3.23: Presion de ajuste y presion de relevo de la valvula de seguridad del tanque de reflujo

3.6. Simulacion en estado dindmico

La funcion principal de la columna de destilacion es separar la corriente mezcla de naftas estabili-
zadas en dos productos: Nafta Pesada y Nafta Ligera.

En esta seccion se especifica los diferentes controles necesarios para la simulacién en estado tran-
sitorio, la configuracion de los controles se realizo en funciéon de los datos de la ingenieria bésica.

3.6.1. Control de Nivel de Torre Separadora de Naftas

Los fondos de la DS-1002 se envian mediante la Bomba de Fondos de la Torre Separadora de Naftas
GA-1006 A/B al Rehervidor de la Torre Separadora de Naftas BA-1003 y a limite de Bateria. Para
controlar el nivel se utiliza un controlador de nivel LIC-1123 en DS-1002, que toma su senal del
transmisor LT-1123 instalado en DS-1002 y envia su senal al controlador de Nafta de Recirculacion
FV-1158.

0S-1002 HDR-101

LIC-11232

Figura 3.24: Control de nivel de columna separadora de nafta en la simulacion
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* ez == ol |
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2 |
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Figura 3.25: Pardmetros para el control LIC-1123

Para el control de nivel se anadié un tanque adicional cerca de la secciéon de fondos de la colum-
na, esto con la finalidad de obtener un control de nivel mas apropiado y esquematicamente mas
representativo.

La valvula FV-1158 opera 40 % de apertura regulada mediante un control proporcional (Figura
3.26).

Figura 3.26: Control proporcional de nivel de columna separadora de nafta

3.6.2. Control del Reflujo a la Torre Separadora de Naftas

El reflujo a DS-1002 proviene de la bomba de Reflujo de torre separadora de Naftas GA-1005 que
succiona del Tanque de Reflujo de la Torre Separadora de Naftas FA-1006. El control del Reflujo
a DS-1002 se controla mediante una cascada Temperatura — Flujo, el controlador de temperatura
TIC-1206 el cual toma su senal de la salida de vapores del domo de DS-1002, envia su senal para
ajustar el controlador de flujo FIC-1161, el cual toma su senal del transmisor de flujo de la linea

de reflujo que se conecta a la altura del plato 1, y envia su senal a la valvula F'V-1161 localizada
en la misma linea de Reflujo.
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Figura 3.27: Control de reflujo de la columna separadora de naftas

En el analisis del control cascada se considerd como control esclavo el control de flujo por tener un

tiempo respuesta mas rapido en comparacion con el control de temperatura, ambos se configuraréon
como controles proporcionales (Figura 3.28).

& TIC-1206

oo 5] # acus =N Nl
Pt —Operational Ii‘a[amehars - (e rOperational Parameters
. 2 Action:  (7) Reverse (@) Direct 7 ; Action: (@ Reverse () Direct
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Autotuner 1 8500 C Autotuner PV 1234 kgmole/h
IMC Design oP 4112 % IMC Design OF 41.88 %
Scheduling ) Scheduling
Alarms rCurrent Tuning Alanss rCurrent Tuning

K 3.68 K 0.251
fieimeZ Ti 0.258 Slanmes T 8.05¢-003
PV Conditicning Td 0.000 PV Cenditioning Td 0.000
Malfunction Malfunction

y d rRang - : rRang
Signal Processing BV Minimam I 00000 C Signal Processing P Minimuam I 0.0000 & Ierh
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e PV Unit Set L PV Unit Set
Initialization [D Use Local Unit - L5 | Initialization [7] Use Local Unit junit [ komolefh | ‘
" Connections Parameters |Monitor ]Strip Chart IUser Variables ]Note; ]

" Connections Parameters |Monitor IStrip Chart ]User\d’ariables ]Notes

Face Plate... Delete

(a) Parametros del controlador TIC-1206 (b) Parametros del controlador FIC-1161

Figura 3.28: Pardmetros necesarios para el control de reflujo de la torre separadora de naftas

En las figuras 3.29,3.29 se muestra la accion del control mediante una perturbacion.
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9021004

Minutes

Figura 3.29: Control de cascada de temperatura en la seccion de reflujo

T— 1 ——11240 (kgmole/h)

564004

Minutes

Figura 3.30: Control de cascada de flujo en la seccion de reflujo

3.6.3. Control de Presion de la Torre Separadora de Naftas

El control de Presion de la DS-1002, se lleva a cabo mediante un controlador de presion PIC-
1190 que toma su senal de los vapores de Nafta ligera del domo de DS-1002, y envia su senal de
control en rango dividido a dos valvulas, PV-1190A localizada después del Condensador de la Torre
Separadora de Naftas y cerca del tanque de reflujo FA-1006 y la otra PV-1190B a la salida de la
linea de desfogue al quemador. Cuando el PIC-1190 opere en su punto de ajuste la valvula que
envia a desfogue debe permanecer cerrada y solo controlara con al PV-1190A, cuando la presion
aumente y no pueda regularse con el condensador y el desvio del condensador entonces PV-1190B
debe abrir para ajustar la presion.
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Figura 3.31: Control de presiéon en los domos

HDR-101

B

To
PV

4

TEE-102

5 D8P
FAB1006

{—

L]
"FA-1008

-11508

de la columna separadora de naftas mediante un

control de rango divido

En la simulaciéon se utilizarén dos controladores individuales de presion el PIC-1190 que regula
la valvula PV-1190A con un valor de ajuste 1.6 kg/cm? y el PIC-1190r que regula la valvula de
PV-1190B con un valor de ajuste 1.8 kg/cm? en esta ultima el valor de ajuste es diferente por que

solo regula en caso de sobrepresionamiento (Figura 3.32).

& pic-1190

e o)) * pcior [E=N Eo
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(a) Control de presion rango dividido (b) Control de presion rango dividido
PIC-1190A PIC-1190B

Figura 3.32: Parametros de control de presion de rango dividido de domos de la colummna sepa-
radora de naftas

A continuacién se muestra como el control actua sobre una perturbacién débido a un aumento en
la carga térmica en los fondos (Figuras 3.33,3.34).
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Minutes

Minutes

Figura 3.34: Control de presiéon rango dividido PV-1190r en accién sobre una perturbacion

3.6.4. Control de Temperatura del condensador

El control de temperatura del aeroenfriador EC-1002, se configur6 mediante un control-indicador
de temperatura TIC-1121 que registra la senal de la salida del Efluente del EC-1002 y envia su
senal al sistema de control de velocidad de los ventiladores del aeroenfriador EC-1002, para regular
la temperatura de enfriamiento del condensado.
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Q-EC1002
EC-1002

Figura 3.35: Control de temperatura del aeroenfriador EC-1002

En secciones anteriores se comenté que el aeroenfriador es més conservador con respecto a su si-
mulacion, el control establecido es referente al inico ventilador del aeroenfriador EC-1002 (Figuras
3.36, 3.37).
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Figura 3.36: Paremetros de control de temperatura del aeroenfriador EC-1002

4 Control OP Port for TIC-1... &

Contrel OP Port

Attached Controller TIC-1121
Controlled Unit Op EC-1002
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Minimum Value 40,00 rpm
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[ —

Figura 3.37: Control de velocidad de ventilador del aeroenfriador EC-1002

El control de temperatura se especifico como proporcional-integral en el simulador de procesos
para el acroenfriador EC-1002 (Figura 3.38).
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Minutes.

Figura 3.38: Respuesta de control de temperatura TIC-1121 con respecto a una perturbacion

3.6.5. Calentamiento de fondos la Torre Separadora de Naftas DS-61002

Los fondos de DS-1002 son calentados con el Rehervidor de la Torre Separadora de Naftas BA-
1003. La corriente que se extrae del fondo de DS-1002 es la succién de la bomba de fondos de
la torre separadora de Naftas GA-1006 A /B, una parte se envia a L.B y la otra es la carga del
Rehervidor BA-1003, donde el efluente se retorna al fondo de la torre parcialmente vaporizado y
la temperatura es controlada mediante un control de Temperatura — Flujo de gas combustible, el
controlador TIC-1208 que toma la temperatura del plato de fondos de la torre DS-1002, envia su
senal al controlador de combustible del calentador BA-1003.

e HORIOD.

y_J_Il,—J BA-1003

Figura 3.39: Control de temperatura del horno BA-1003

EL control se basa en la variacion de la carga térmica suministrada al horno BA-1003 en funcién
de la temperatura del plato nimero uno, la configuracién del control realizado en este trabajo es
simple en comparacion con el control especificado en la filosofia de control, la complejida de una
simulacion dinamica de un horno es alta y se requiere de mayor experiencia en este ambito. La
simulacion se configur6 respetando la carga térmica y temperatura correspondiente necesaria para
la separacion de la nafta pesada de la nafta ligera (Figuras 3.40,3.41).
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Figura 3.40: Pardmetros para el control de temperatura TIC-1208

3 FCV For Q-H1003 = ® .
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() From Utility Fluid

[¥] Available to Controller

Figura 3.41: Carga térmica para el control de temperatura TIC-1208

La configuracion del control se establecié como proporcional-intergral-derivativo por la sensibilidad
y la relevancia que tiene la variacién de temperatura en los fondos de la columna separadora de
nafta, con este tipo de control las perturbacion son controladas de manera mas rapida, sin generar
excesos de oscilaciones en el control (Figura 3.42).
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Minutes

Figura 3.42: Respuesta de control de temperatura TIC-61208

3.6.6. Control de nivel del tanque de Reflujo de la Torre Separadora de
Naftas

El tanque de Reflujo FA-1006 recibe la corriente condensada del vapor saturado que proviene de
la torre separadora DS-1002.

Para mantener el nivel en FA-1006 se utiliza un controlador indicador de nivel LIC-1124, el cual
toma su senal del transmisor instalado en FA-1006 y envia la senal a la valvula VLV-104 que es la
encargada de regular el flujo hacia el limite de bateria.

TO-FA-1005

1 B
L= CLOSED
L v ELOWDOWN

hus]
FUMFS

Figura 3.43: Control de nivel del tanque condesador FA-1006

El control del tanque condesador de reflujo es proporcional integral, los pardmetros se muestran
en la figura 3.44.
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Figura 3.44: Parametro del control de nivel LIC-1124

El control de nivel del tanque de reflujo de la torre separadora (Figura 3.45).

Minutes

Figura 3.45: Estabilizacion del control de nivel del FA-1006
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Capitulo 4

Caso de estudio

4.1. Masa a relevar a régimen dinamico

En este capitulo se generaron diferentes escenarios de relevo de presion en la seccion de la columna
separadora de naftas y se analiz6 el comportamiento en funcién de la capa de proteccion del control
béasico del sistema y sin la interacciéon del mismo. Los principales casos de estudio son los referidos
en la tabla 4.1.

‘ Casos de estudio de relevo de presion en columna separadora de naftas ‘

Descarga bloqueada en la seccion de domos de la columna separadora
Falla de reflujo en la seccion del destilado de la columna separadora
Falla de aeroenfriador en la seccién de domos de la columna separadora
Falla de parcial de energia eléctrica

Tabla 4.1: Casos de estudio de relevo de presion en columna separadora de naftas

4.1.1. Descarga bloqueada en los domos de la columna separadora sin
control béasico

El escenario de descaga bloqueada se produce cuando por error se bloquea la valvula PV-1190A
que su funcién principal es el control de presiéon en la seccion de los domos de la columna, la falla
puede ser provocada por falla operativa, falla en el control y negligencia por parte del operador,
en la figura 4.1 se muestra la valvula afectada.
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Figura 4.1: Escenario de descarga bloqueada

Para generar la falla se utilizd la opcion malfunction del simulador de procesos y se activo la
falla en el actuador a falla cierra lo que provoca el bloqueo en la linea de proceso (Figura 4.2) el
escenario se gener6 por 30 min. Los controles se modificarén a modo manual, para evitar que el
control basico intente mitigar la falla, en esté primer analisis la ultima capa de proteccion(SRP)
regulara la falla por descarga bloqueada.
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Delete Valve Malfunction: Enabled _|lgnored

Figura 4.2: Falla en el actuador utilizando la opciéon de Malfunction

Una vez iniciado el escenario de descarga bloqueada se observa que la falla esta activa, iluminando
de color amarillo el equipo afectado en la interfaz del simulador de proceso (Figura 4.3).
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Figura 4.3: Falla a descarga bloqueada en el simulador de procesos

Los controles del proceso se colocaréon en modo manual, para evitar la interaccién con el escenario
de relevo por descarga bloqueada en los domos de la columna separadora de naftas (Figura 4.4).
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Figura 4.4: Inicio de escenario de descarga bloqueada en los domos de columna separadora sin
interaccion del control automatico

En el escenario de descarga bloqueada se generd la apertura de las valvulas de seguridad PSV-1211
y PSV-1212 transcurrido 15 minutos después de iniciar la falla por descarga bloqueada.

La sobrepresion en el sistema alcanz6 la presion de ajuste 4 kg/cm? provocando la apertura de la
valvula de seguridad PSV-1211, la valvula PSV-1211 no tuvo la suficiente capacidad, por lo que

fue necesario la apertura de la valvula de seguridad PSV-1212 con un sistema sobrepresionado a
4.2 kg/em?.
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Figura 4.5: Apertura de valvulas de seguridad PSV-1211 a falla de descarga bloqueada sin control
basico

Figura 4.6: Apertura de valvulas de seguridad PSV-1212 a falla de descarga bloqueada sin control
basico

La apertura maxima de las valvula PSV-1212 fue de 95.7 %, mientras que la apertura méaxima
de las valvula PSV-1211 fue 100 % con estos porcentajes de apertura se controld el aumento de
presion hasta la reapertura de la valvula bloqueada (Figura 4.5,4.6).

La temperatura méaxima alcanzada en el relevo de presion en la seccién de los domos de la columna
separadora fue 146°C y en la seccion de fondos de la columna separadora fue 204.7°C (Figura
4.7).
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(b) Temperatura de domos de la columna separadora

Figura 4.7: Temperatura de columna separadora de naftas en falla por descarga bloqueada sin
control bésico

Figura 4.8: Presion de fondos de columna separadora en falla de descarga bloqueada sin control
basico
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Figura 4.9: Presion de domos de columna separadora en falla de descarga bloqueada sin control
béasico

La presion méaxima alcanzada en el relevo de presiéon en la secciéon de los domos de la columna

separadora fue 4.59 kg/cm? y en los fondos de la columna separadora fue de 4.79 kg/cm? (Figura
4.8,4.9).

))))))
frime 006353 inutes

(a) Masa a relevar PSV-1211

nutes

(b) Masa a relevar PSV-1212

Figura 4.10: Masa a relevar en falla de descarga bloqueada en columna separadora de naftas sin
control bésico

La masa a relevar de la valvula PSV-1211 fue de 11788.5 kg/h , la masa a relevar de la valvula
PSV-1212 fue 62547.14 kg/h ambas valvulas operaron en un estado aproximado a su maxima
capacidad (Figura 4.10), el valor de diseno establecido para la valvula PSV-1211 es 10789.45 kg /h
y para la valvula PSV-1212 es un valor 49172.16 kg/h los valores anteriores fuerén establecidos
en estado estacionario en la etapa de ingenieria basica.
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4.1.2. Descarga bloqueada en los domos de la columna separadora con
control basico

En el analisis correspondiente se consider6 la interaccion del control bésico en la falla por descarga
bloqueada. En la simulacion de la columna separadora de naftas los controles permanecieron en
modo automatico. Se utilizo la opciéon malfunction para la falla en el actuador a falla cierra lo que
provoca el bloqueo en la linea de proceso (Figura 4.2).
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Figura 4.11: Inicio de escenario de descarga bloqueada en los domos de columna separadora con
interaccion del control automatico

Una vez iniciado la falla por descarga bloqueada y transcurrido un tiempo aproximado de 27
minutos el sistema se igualé a la presion de ajuste 4 kg/cm? de la valvula PSV-1211 provocando
la apertura de la valvula de relevo (Figuras 4.12,4.13).

Figura 4.12: Apertura de valvulas de seguridad PSV-1211 a falla de descarga bloqueada con inter-
accion del control basico
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Figura 4.13: Apertura de valvulas de seguridad PSV-1212 a falla de descarga bloqueada con inter-
accion del control basico

La apertura de la valvula PSV-1211 para regular la presion en el escenario de descarga bloqueada
fue aproximadamente 45.5 % (Figura 4.12), suficiente para controlar el aumento de presion en los
domos de la columna, la valvula PSV-1212 no inicio su apertura, la presion del sistema no alcanzo
la presion de ajuste de la valvula PSV-1212 (Figura 4.13).

(a) Temperatura de fondos en columna separadora de naftas

(b) Temperatura de domos en columna separadora de naftas

Figura 4.14: Temperatura de columna en condicion de relevo por falla de descarga bloqueada con
interaccion del control bésico

La temperatura maxima alcanzada en los domos de la columna fue 138°C en la secciéon de fondos
la temperatura oscilo brevemente y permanecié en 151°C (Figura 4.14).
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(a) Presion de fondos en columna separadora de naftas

(b) Presion de domos en columna separadora de naftas

Figura 4.15: Presion de columna en condiciones de relevo a falla de descarga bloqueada con inter-
accion del control basico

La presion maxima en los fondos de la columna separadora de naftas fue 4.33 kg/cm? y la presion
méxima en los domos de la columna 4.18 kg/cm? (Figura 4.15).

El maximo flujo de relevo de la valvula de seguridad PSV-1211, fue en el minuto 46 después de
iniciar la falla y la valvula PSV-1212 no se gener6 la apertura (Figura 4.16)

Figura 4.16: Masa a relevar de valvula PSV-1211 a descarga bloqueada con interacciéon del control
bésico
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Figura 4.17: Masa a relevar de valvula PSV-1212 a descarga bloqueada con interaccion del control
basico

La masa a relevar de la valvula PSV-1211 fue 4960.03 kg/h, la valvula PSV-1212 no inicio su
apertura y por lo tanto, no se gener6 masa a relevar.

4.1.3. Falla en reflujo de la columna separadora de naftas sin control
basico

Para el escenario de falla de reflujo la valvula FV-1161 se encuentra fuera de operacion, esto oca-
siona sobrepresionamiento en los domos de la columna separadora.

DS-1002
T2 _Ht

FALLA EN VALVULA

Figura 4.18: Falla de reflujo en columna separadora de naftas

Para iniciar el escenario se considero6 el bloque6 de la valvula FV-1161, para generar el bloque6 se
utilizo la opcién malfunction y se activo la falla del actuador a falla cierra (Figura 4.19).
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Figura 4.19: Falla en actuador de valvula de reflujo de columna separadora

Se colocé el control bésico en modo manual para evitar la interaccion con el escenario de falla de
reflujo (figura 4.20).
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Figura 4.20: Inicio de escenario de falla en reflujo control en manual

Transcurridos 20 minutos después de que se inicio el escenario de falla de reflujo en los domos de
la columna, la bomba de fondos comenzo a cavitar (Figura 4.21).
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Figura 4.21: Vapor en bomba de fondos a causa de falla de reflujo

El tiempo de duracion del escenario de falla de reflujo fue de aproximadamente 120 minutos, en el

minuto 70 la presion del sistema se igual6 a la presion de ajuste de la valvula PSV-1211 y comenz6
su apertura (Figura 4.22).
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Figura 4.22: Apertura de valvula PSV-1211 falla de reflujo sin control bésico

Para regular la presion del sistema la valvula de seguridad PSV-1211 tuvo una apertura de 37.7 %
y la valvula de seguridad PSV-1212 no se gener6 apertura.

La masa a relevar en la valvula PSV-1211 fue aproximadamente 4625.5 kg/h (Figura 4.23), el
flujo de diseno de la valvula PSV-1211 es 10789.45 kg/h fue establecido en estado estacionario.

Figura 4.23: Masa a relevar de PSV-1211 en falla de reflujo sin control basico

Figura 4.24: Temperatura de domos de la columna separadora de nafta a falla de reflujo sin control
béasico
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Figura 4.25: Temperatura de fondos de la columna separadora de nafta a falla de reflujo sin control
béasico

Figura 4.26: Presion de domos de la columna separadora de nafta a falla de reflujo sin control
béasico

Figura 4.27: Presion de fondos de la columna separadora de nafta a falla de reflujo sin control
béasico

La temperatura méxima en los domos y fondos de la columna separadora fue de 157.5°C y 205°C,
la presion maxima en la columna separadora en los domos y fondos fue 4.15 kg/cm? y 4.4 kg/cm?
respectivamente.

4.1.4. Falla en reflujo de la columna separadora de naftas con control
béasico

Para el analisis correspondiente se utilizé la opcion Malfunction (figura 4.19) y el control basico

se conservd en modo automéatico.
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Figura 4.28: Inicio de escenario de falla en reflujo de columna separadora con interaccion del control
automatico

Después de aproximadamente 60 minutos de iniciar el escenario de falla de reflujo, el sistema no

alcanzo la presion de relevo, el control basico fue suficiente para controlar la presion en la columna
separadora.

El control de tempertatura TIC-1208 del horno de carga BA-1003 disminuy6 el porcentaje de
apertura de la valvula y esto provoca la disminucién de carga térmica en la seccion de fondos de la

columna separadora de naftas, con el proposito de regular la temperatura de la seccion de fondos
de la columna (Figura 4.30).
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Figura 4.29: Control de temperatura de horno de carga
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Figura 4.30: Accién del control de temperatura del horno BA-1003 en falla de reflujo de columna
separadora

El control de nivel del tanque de reflujo LIC-1214 envi6 una senal para la apertura de la valvula
VLV-104 a un porcentaje del 100% , con la finalidad de desviar el flujo a la seccion del limite de
bateria y evitar la acumulacion de flujo en la seccion del tanque de condesado (Figura 4.32).
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Figura 4.31: Control de nivel de tanque de reflujo

Figura 4.32: Accion del control de nivel del tanque FA-1006 en falla de reflujo de columna separa-
dora

Por lo tanto, la sobrepresion generada no fue suficiente para llegar a la presion de relevo de la
columna separadora de naftas, y no fue necesaria la apertura de las valvulas de seguridad (Figura
4.25).
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Figura 4.33: Temperatura y presion de la columna separadora a falla de reflujo con interaccion del
control bésico

4.1.5. Falla de aeroenfriador de la columna separadora de naftas sin
control béasico

La falla del aeroenfriador puede ocurrir a causa de falla de energia eléctrica o falla mecanica del
ventilador. Para esté analisis se consider6 falla mecanica para el aeroenfriador EC-1002 en la cual
el ventilador deja de operar. Para realizar el escenario de falla del aeroenfriador se desactiva el
ventilador principal y los controles en modo manual, esto con la finalidad observar el comporta-
miento de las valvulas de seguridad al incrementar la presiéon en la columna separadora de naftas
hasta la presion de relevo (Figura 4.35). Se utilizo la herramienta del simulador Malfunction para
provocar la falla en el ventilador del aeroenfriador EC-1002 (Figura 4.36).
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Figura 4.34: Falla de aeroenfriador EC-1002
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Figura 4.35: Falla del aeroenfriador y control en modo manual
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Dynamics Upset Selection Description:
Model B © Performance Deterioratior
Specs ) Tube Fouling
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Malfunction
Status
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-Upset Details
Fan Name Enable Upsel Fan Status |~
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Figura 4.36: Falla de operacion del aeroenfriador utilizando la opcién Malfunction

El escenario se realizd en un tiempo de simulaciéon de 60 minutos, una vez iniciado el escenario
de falla del aeroenfriador, transcurridos 15 minutos en tiempo de simulacién, se inicio la apertura
de la valvula PSV-1211 (Figura 4.37), a los 18 minutos inicio la apertura de la valvula PSV-1212
(Figura 4.38).

Figura 4.37: Porcentaje de apertura de valvula PSV-1211 po falla de aeroenfriador sin control
basico
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Figura 4.38: Porcentaje de apertura de valvula PSV-1212 por falla de aeroenfriador sin control
basico

La valvula PSV-1211 abri6 al 100 % de su capacidad, mientras que la valvula PSV-1212 tuvo una
apertura del 86.8 %.

La temperatura en los fondos y domos de la columna separadora se observa a continuacion (Figura
4.39, 4.40).

Figura 4.39: Temperatura en domos de la columna separadorade nafta en falla de aeroenfriador
sin control bésico

Figura 4.40: Temperatura en fondos de la columna separadorade nafta en falla de aeroenfriador
sin control basico

La temperatura méaxima alcanzada en los domos de la columna separadora 144.7 °C, y el fondos
de la columna fue 198 °C.
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Figura 4.41: Presion en domos de la columna separadorade nafta en falla de aeroenfriador sin
control bésico

Figura 4.42: Presion en fondos de la columna separadorade nafta en falla de aeroenfriador sin
control bésico

La presion maxima en el domo de la columna separadora fue 4.56 kg/cm? y la presion en la seccion
de los fondos de la columna fue 4.76 kg/cm? (Figura 4.41, 4.42)

Figura 4.43: Masa a relevar de PSV-1211 en falla de aeroenfriador sin control bésico
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Figura 4.44: Masa a relevar de PSV-1212 en falla de aeroenfriador sin control basico

La cantidad de materia relevada para regular la presion en la columna separadora por parte de la
valvula PSV-1211 fue aproximadamente 12200 kg/h, la valvula PSV-1212 relevo una cantidad
de 55957.8 kg/h (Figura 4.43, 4.44), el valor de diseno establecido para la valvula PSV-1211 es
10789.45 kg/h y para la valvula PSV-1212 es un valor 49172.16 kg/h los valores anteriores
fueron establecidos en estado estacionario en la etapa de ingenieria béasica..

4.1.6. Falla de aeroenfriador de la columna separadora de naftas con
control basico

La falla del aeroenfriador provoca que la temperatura de la corriente de recirculacion aumente su
temperatura y como consecuencia se produce més flujo de vapor en columna separadora de naftas,
provocando un aumento significativo en la presion en los domos de la columna separadora.

Para el estudi6 correspondiente se considero el control basico en el escenario de relevo de presion de
falla del aeroenfriador, esto se refleja en la simulacion considerando el control en modo automético.
El escenario se inici6 utilizando la opcion Malfunction para deshabilitar el aeroenfriador EC-61002
en el simulador de procesos (Figura4.36).
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Figura 4.45: Falla del aeroenfriador y control en modo automatico

La falla del EC-1002 tuvé un tiempo de 70 minutos en la simulacién. En el escenario propuesto no
se genero la situacion de desfogue, el aumento de temperatura y presion fue considerable, pero el
tiempo estimado para generar esas condiciones es alto.

La bomba de reflujo GA-1005 cavité en el minuto 15 una vez iniciado el escenario, a causa del
aumento de vaporizacion ocasionado por el aumento de temperatura en la linea de destilado en la
columna separadora.(Figura 4.46).
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Figura 4.46: Falla de bomba de reflujo cavitacion

La temperatura maxima alcanzada en los domos de la columna separadora fue 127.7°C y en los
fondos de la columna se generarén oscilaciones cerca del punto de ajuste y la temperatura fue
152.8°C (Figura 4.47,4.48).

Figura 4.47: Temperatura de secciéon de domos de la columna a falla del EC-1002 con control basico

Figura 4.48: Temperatura de seccion de fondos de la columna a falla del EC-61002 con control
bésico

La presion méaxima en los domos de la columna separadora fue de 3.838kg/cm? y la seccion de los
fondos de la columna separadora fue de 4.007kg/cm?(4.49,4.49).
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Figura 4.49: Presiéon de domos de columna separadora a falla del EC-1002 con control bésico

Figura 4.50: Presion de fondos de columna separadora a falla del EC-1002 con control basico

4.1.7. Falla de energia eléctrica sin control basico

En el escenario de falla de energia eléctrica los equipos que cambian de estado de operacion a
paro se muestran en la figura 4.51, esto se debe a que ambos equipos se encuentran en la misma
subestacion de energia eléctrica y en la tabla 4.2 se especifica el estado de cada uno de los equipos.

En ingenieria basica se especificé que la bomba GA-1006 se encuentra en una subestacion de
energia eléctrica diferente y que la bomba de respaldo opera mediante una turbina de vapor, por
tal motivo no se considera fuera de operacion.

Falla parcial de energia eléctrica
Equipo Estado
GA-1005 Paro
GA-1006 Operacion
EC-1002 Paro

Tabla 4.2: Equipos en paro por falla parcial de energia eléctrica
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Figura 4.51: Equipos afectados por la falla de energia eléctrica

Para iniciar el escenario se configur6 el error con la opcion Malfunction del simulador de procesos
para cada equipo mencionado en la tabla 4.2, para la bomba la velocidad del impulsor es igual a
cero, mientras que en el aeroenfriador las revoluciones por minuto del ventilador de igual manera

se igualaron a cero(4.52,4.53).
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Figura 4.52: Falla de energia electrica en aeroenfriador de domos de columna separadora de naftas
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Figura 4.53: Falla de energia electrica en bomba de recirculaciéon de domos de columna separadora
de naftas

El control se modifico a modo manual, para evitar la interaccién en el escenario de relevo de presién
(Figura 4.54).
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Figura 4.54: Control manual en falla de energia eléctrica de columna separadora

El escenario de falla por energia eléctrica fue generado en un tiempo de 50 minutos en tiempo de
la simulacion, al minuto 19 después de iniciar el escenario, la presién en el domo de la columna
separadora alcanzo la presion de ajuste de la valvula de seguridad PSV-1211 de 4 kg/cm? e inicio
su apertura, la capacidad de la valvula de seguridad PSV-1211 no fue suficiente para estabilizar
la presion, por ese motivo después de 2 minutos comenz6 la apertura la vilvula PSV-1212 a una
presion 4.2 kg/cm?(Figura 4.57,4.58).

El porcentaje de apertura de la valvula de seguridad PSV-1211 fue del 100 % y permanecio abierta
por 8 minutos, mientras que la apertura de la valvula PSV-1212 fue aproximadamente del 62.7 %
y permanecion abierta 8 minuto (Figura 4.55, 4.56).
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Figura 4.55: Apertura de valvula de seguridad PSV-1211 a falla de energia eléctrica

Figura 4.56: Apertura de valvula de seguridad PSV-1212 a falla de energia eléctrica

Figura 4.57: Presion en fondos de columna separadora a falla de energia eléctrica sin control basico
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Figura 4.58: Presion en domos de columna separadora a falla de energia eléctrica sin control basico
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La presion maxima alcanzada fue 4.64 kg/cm? en la seccion de fondos de la columna separadora,
en la seccion de domos la presion méaxima alcanzada fue 4.45 kg/cm?.

La temperatura maxima en los fondos fue 179.83°C, mientras en la seccion de domos la temperatura
maxima fue 143.95°C (Figura 4.59,4.60).

Figura 4.59: Temperatura en fondos de columna separadora en falla de energia eléctrica sin control
basico

Figura 4.60: Temperatura en domos de columna separadora en falla de energia eléctrica sin control
basico

La masa relevada de la valvula PSV-1211 fue 11529.05 kg/h, para la valvula PSV-1212 la masa
relevada fue 40350.31 kg/h (Figura 4.61,4.62), el valor de diseno establecido para la valvula PSV-
1211 es 10789.45 kg/h y para la valvula PSV-1212 es un valor 49172.16 los valores anteriores
fueron establecidos en estado estacionario en la etapa de ingenieria bésica..

Figura 4.61: Masa a relevar de valvula PSV-1211 a falla de energia eléctrica sin control basico
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Figura 4.62: Masa a relevar de valvula PSV-1212 a falla de energfa eléctrica sin control basico

4.1.8. Falla de energia eléctrica con control basico

El escenario de energia eléctrica interactud el sistema de control basico y los equipos que cambiarén
su estado de operacion corresponde a los de la tabla 4.2.
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Figura 4.63: Control automatico en falla de energia eléctrica de columna separadora

El tiempo del escenario de falla por energia eléctrica fue 50 minutos, en tiempo de simulaciéon. La
situacion de relevo no se presentd, por que el sistema no alcanzoé la presion de ajuste de las valvula
de seguridad. El sistema de control basico evitdé que la presion del sistema aumentara siubitamente
y no fue necesario la apertura de las valvulas del sistema de seguridad. Para reactivar los equipos
fuera de operacion, en primera instancia se activo el aeroenfriador EC-1002 y cinco minutos des-
pués se activo la bomba de reflujo GA-1005, el orden se estableci6é en el manual de operacion de
la planta de proceso, establecido en la ingenieria bésica.

Figura 4.64: Accion de valvulas PSVs en falla de energia eléctrica con control basico
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La presion méaxima de la seccion de domos de la columna separadora fue 3.62 kg/cm? (Figura 4.65)
y en la seccion de fondos de la columna separadora fue de 3.78 kg/cm? (Figura 4.66).

Figura 4.65: Presion de domos de la columna separadora en falla de energia eléctrica con control
basico

Figura 4.66: Presion de fondos de la columna separadora en falla de energia eléctrica con control
basico

La temperatura maxima de la seccion de domos de la columna separadora fue 136.7 °C (Figura
4.67, la temperatura maxima en la seccion de fondos fue 153.56 °C (Figura 4.68).

Figura 4.67: Temperatura de la seccion de domos de columna separadora en falla de energia eléctrica
con control bésico
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Figura 4.68: Temperatura de la seccion de fondos de columna separadora en falla de energia eléctrica
con control bésico
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Capitulo 5

Analisis de resultados

5.1. Descarga bloqueada en domos de columna separadora
de nafta

Los datos de las simulaciéon se muestran en la tabla 5.1.

Variables Falla sin control basico | Falla con control basico

Apertura PSV-1211 (%) 100 45.5
Apertura PSV-1212 (%) 95.7 0
Temperatura domos (°C') 146 138
Temperatura fondos (°C) 204.7 151
Presion domos (kg/cm?) 4.59 4.18
Presion fondos (kg/cm?) 4.79 4.33

Flujo relevar PSV-1211 (kg/h) 11788.5 4960.03

Flujo relevar PSV-1212 (kg/h) 62547.14 0

Tabla 5.1: Valores de la simulacién a falla por descarga bloqueda en la seccién de domos

El tiempo de simulaciéon para que la presion del sistema se igualara a la presion de ajuste de
las valvulas y comenzara la apertura de la valvula de seguridad, es diferente para cada caso. El
escenario de falla por descarga bloqueda sin interaccion del control basico, el tiempo de sobrepre-
sionamiento fue de 15 minutos. En el escenario de falla por descarga bloqueda con interaccion del
control bésico, el tiempo de sobrepresionamiento fue de 27 minutos.

El escenario falla por descarga bloqueda sin interaccion del control basico, los controles permane-
cieron en modo manual a un porcentaje de apertura de operaciéon de las valvulas de control en un

rango del 40 %-75% de apertura (Figura 5.1).
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Figura 5.1: Rango de operacion de control manual en falla por descarga bloqueada

La diferencia del tiempo reaccién del sistema de vélvulas de seguridad, una vez iniciada la falla en
ambos escenarios fue de 12 minutos. La causa fue la interaccion de los diferentes controles béasicos
del sistema, los controles con una perturbacion mas significativa fueron:

= El control de temperatura en la secciéon de fondos de la columna separadora
» El control de nivel de la columna separadora
= Fl control de temperatura del aeroenfriador

Las perturbaciones significativas se analizarén de manera individual.

Control de temperatura de la seccién de fondos de columna separadora

El control de temperatura TIC-1208 del horno de carga BA-1003 implementé acciones para regular
la temperatura en el plato nimero 1 de la columna separadora, mediante la situacion de descarga
bloqueada en los domos de la columna (Figura 5.2)

Figura 5.2: Perturbacion del control de temperatura del horno BA-1003 a causa de descarga blo-
queada en la seccién de domos

5.1. DESCARGA BLOQUEADA EN DOMOS DE COLUMNA SEPARADORA DE NAFTA
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El control de temperatura dismuy6 la carga térmica en relacién al aument6d de temperatura en
los domos, evitando el aument6 de temperatura en la secciéon de fondos de la columna. La carga
térmica comienza a restablecerce al solucionar la falla por descarga bloqueda (Figura 5.3)

2 7,p-D5-61002 (E=3 B8

Figura 5.3: Actividad del control TIC-1208 en relacion a la temperatura de domos de la columna
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Figura 5.4: Actividad del control TIC-1208 en relaciéon a el porcentaje de apertura de la valvula
PSV-1211

El efecto de la apertura de la valvula PSV-1211 gener6 estabilidad en el control TIC-1208 del
horno de carga de la columna separadora, al permanecer constante la variable de operacion y una
vez solucionada la falla por bloqueo, la valvula de seguridad PSV-1211 terminé su operaciéon y la
variable de operacion del TIC-1208 se restablece al punto de ajuste (Figura 5.4)

5.1. DESCARGA BLOQUEADA EN DOMOS DE COLUMNA SEPARADORA DE NAFTA
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Control de nivel de la seccion de fondos de la columna separadora

El control de nivel LIC-1123 de la columna separadora implementé acciones para evitar el inun-
damiento en la columna separadora de naftas, en la situacion de falla por descarga bloqueada.

El nivel en la columna aument6 y el control LIC-1123 gener6 la senial de apertura de la valvula
FV-61158 a un porcentaje del 100 %. Después de transcurrir varios minutos de la falla por descarga
bloqueada el control TIC-1123 gener6 la sefial para cambiar el porcentaje de apertura a 0.08 %, la
causa del porcentaje es ocasionada por la alta vaporizacion en el sistema (Figura 5.5)

Figura 5.5: Acciones implementada por el control de nivel LIC-1123 a falla de descarga bloqueda

Control de temperatura del aeroenfriador

El control TIC-1121 detuvo la operaciéon del aeroenfriador al iniciar la falla por descarga bloqueada,
debido a la ausencia de flujo en esa seccion. Después de solucionar la falla por descarga bloqueada
el aeroenfriador restablecié su operacion y la temperatura se restablecié a su punto de ajuste de
la seccion de condesado (Figura 5.6).

Figura 5.6: Accién del control de temperatura TIC-1121 a falla de descarga bloqueada

5.2. Falla de reflujo en la columna separadora de naftas

Los datos respectivos de cada simulaciéon se muestran en la tabla 5.2.

5.2. FALLA DE REFLUJO EN LA COLUMNA SEPARADORA DE NAFTAS
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Variables Falla sin control bésico | Falla con control basico

Apertura PSV-1211 (%) 37.7 0
Apertura PSV-1212 (%) 0 0
Temperatura domos (°C') 157.5 123.9
Temperatura fondos (°C) 205 152.7
Presion domos (kg/cm?) 4.15 1.6
Presion fondos (kg/cm?) 4.4 1.819

Flujo relevar PSV-1211 (kg/h) 4625.5 0

Flujo relevar PSV-1212 (kg/h) 0 0

Tabla 5.2: Valores de la simulacion a falla por reflujo en la seccién de domos

El escenario de falla por reflujo tuvo un tiempo considerable para alcanzar la situacion de relevo de
presion, esto sin considerar la operaciéon del control basico. El escenario con la capa de protecciéon
del control basico se simulé por un tiempo de 120 minutos y no se estableci6 la condicién relevo
de presion.

El motivo por el alto tiempo para el inicio de la situacion de relevo fue que la carga térmica del
horno BA-1002, se encuentra en un rango de operacién bajo, en comparacion al requerido para
alcanzar al valor de volatilidad de los elementos pesados y aumentar los niveles de presion en la
seccion de los domos de la columna separadora de naftas.

En un escenario real de esta indole, el tiempo transcurrido en la simulacion es lo suficiente para
detectar la falla y de manera inmediata solucionar el error, esto para evitar que el escenario alcance
el punto de interacciéon con el sistema de relevo de presion. De igual manera transcurridas las dos
horas todo el sistema se convierte en vapor y se pierde el flujo del liquido.

5.3. Falla de aeroenfriador

Los datos obtenidos de la simulacién se muestran en la tabla 5.3.

Variables Falla sin control basico | Falla con control basico

Apertura PSV-1211 (%) 100 0
Apertura PSV-1212 (%) 86.8 0
Temperatura domos (°C') 144.7 127.7
Temperatura fondos (°C) 198 152.8
Presion domos (kg/cm?) 4.56 3.838
Presion fondos (kg/cm?) 4.76 4.007

Flujo relevar PSV-1211 (kg/h) 12200 0

Flujo relevar PSV-1212 (kg/h) 55957.8 0

Tabla 5.3: Valores de la simulacion de falla de aeroenfriador en la seccién de domos

La capa de protecciéon del control basico tuvo la capacidad para evitar que la falla del aeroenfria-
dor, provocard un escenario de relevo de presion, en la tabla 5.3 se muestra el impacto que tiene la
capa del control bésico en dicha situacion de falla, cuando el control basico no interactia el sistema
de relevo de presion implemenrta acciones correctivas, generando la apertura de las valvulas de
seguridad PSV-1211 y PSV-1212, obteniendo valores de flujos a relevar. En caso contrario cuando

5.3. FALLA DE AEROENFRIADOR
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el control se encuentra en operacion, el sistema de relevo de presion no implementa acciones co-
rrectivas.

Los controles con perturbaciones mas significativas son los siguientes:
= Control de rango dividido en la secciéon de domos de la columna separadora
= Control del horno de carga de la columna separadora
= Control de nivel del tanque condesador de destilados

= Control cascada de la seccion de reflujo de la columna separadora

Control de rango divido de la seccién de domos de la columna

El control PIC-1190 y PIC-1190r ambos referenciados como el control de rango dividido tuvier6on
perturbacion considerables mediante la falla del aeroenfriador EC-1002, ambos controles generarén
senales para la apertura de las valvulas PV-1190A y PV-1190B a un porcentaje del 100 %, esto
con la finalidad de disminuir el aumento de presion ocasiénado por la falta de enfriamiento en la
seccion de domos (Figura 5.7,5.8).

Figura 5.7: Perturbacion de control de presion de columna separadora a falla de aeroenfriador

Figura 5.8: Perturbacion de control de presion de rango dividido de columna separadora a falla de
aeroenfriador

Control del horno de carga de la columna separadora

El control del horno de carga de la columna separadora TIC-1208 disminuy6 la carga térmica
en funcion del aumentd de temperatura, para estabilizar el punto de ajuste del controlador de
temperatura en la seccién de fondos de la columna separadora (Figura 5.9).

5.3. FALLA DE AEROENFRIADOR
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Figura 5.9: Perturbacion de control de temperatura del horno de carga a falla del aeroenfriador

Control de nivel del tanque condensador de destilado

El control de nivel del tanque condesador generé una senal para cerrar la valvula VLV-104, debido
a la falta de condesacién del vapor del destilado de la columna separadora, la ausencia del liquido
fue el motivo principal para el bloqueo de la valvula VLV-104 (Figure 5.10).

Figura 5.10: Perturbacién del control de nivel del tanque condensador a falla del aeroenfriador

Control cascada de la seccién de reflujo de la columna separadora

La ausencia de enfriamiento en la seccion del destilado, gener6 perturbaciones importantes en el
control cascada de la seccion del reflujo, al comenzar la situacion de falla el controlador TIC-1208
y FIC-1161 desplazan su punto de operacion aproximadamente al 11 %, esto se debe a la influencia
de la disminucién de carga térmica por parte del controlador de temperatura del horno de carga, al
seguir aumentando la temperatura el control cascada implementa acciones y desplaza su punto de
operacion por parte del FIC-1161 al 100 % de operacion, mientras que el control TIC-1206 su punto
de operacion alcanza el 52 % aproximadamente, el aumento de temperatura provoca aumento en
la vaporizacion del destilado y por tanto la disminucién significativa del flujo del liquido para la
seccion de reflujo de la columna, provocando en el control cascada un amplio rango de oscilaciones
en el control de flujo FIC-1161 y alejarse del punto de ajuste del control correspondiente (Figuras
5.11, 5.11).

5.3. FALLA DE AEROENFRIADOR
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Figura 5.11: Perturbacion del control de flujo en cascada a falla del aeroenfriador

El control de temperatura se estabilizé de forma inapropiada, estableciendose lejos del punto de
ajuste, pero gracias a la accion del control de flujo con un punto de operacion al 100 % se logro la

estabilizacion de la temperatura a 101.7 °C (Figura 5.12).

Figura 5.12: Perturbacion del control de temperatura en cascada a falla del aeroenfriador

5.4. Falla de energia eléctrica
Los datos se muestran en la tabla 5.4.
Variables Falla sin control bésico | Falla con control béasico
Apertura PSV-1211 (%) 100 0
Apertura PSV-1212 (%) 62.7 0
Temperatura domos (°C') 143.95 136.7
Temperatura fondos (°C) 179.83 153.56
Presion domos (kg/cm?) 4.45 3.62
Presion fondos (kg/cm?) 4.64 3.78
Flujo relevar PSV-1211 (kg/h) 11529.05 0
Flujo relevar PSV-1212 (kg/h) 40350.31 0

Tabla 5.4: Valores de la simulacion de falla de energia eléctrica

En la situacion de falla por energia eléctrica, el escenario con la capa de proteccion del control
bésico estabiliz6 la presion sin la intervencion del sistema de relevo de presion. El escenario donde
la capa de proteccion del control basico no interactia, la presion del sistema se igualé a la presion
de relevo en 19 minutos y esto produjo la apertura de las valvulas de seguridad de la columna

5.4. FALLA DE ENERGIA ELECTRICA
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separadora.
Los controles con una perturbacion més significativa y los que evitaréon que el sistema alcanzara
la presion de relevo son los siguientes:

Control de temperatura del horno de carga de la columna separadora

Control de nivel de la columna separadora

Control de rango dividido de la seccién de domos de la columna

Control de nivel del tanque de condesado

Control de temperatura del horno de carga

El control TIC-1208 referente al control de temperatura del horno de carga, disminuy6 el porcentaje
de operaciéon al inicio del incidente de falla de energia eléctrica, después de 3 minutos intento
establecer el punto de ajuste, pero gracias a los controles de nivel de la columna y del tanque
condesador de destilado que implentarén acciones al aumentar o disminuir el nivel de cada uno
respectivamente, después el control de temperatura disminuy6 su punto de ajuste progresivamente
hasta alcanzar un minimo 30 % aproximadamente con el fin de disminuir la temperatura en la
columna separadora (Figuras 5.13,5.14).

4 TIC-61208-DL2 =3 R

Minutes

Figura 5.13: Control de temperatura horno de carga e influencia del control de nivel de columna
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Figura 5.14: Control de temperatura horno de carga e influencia del control de nivel del tanque de
condenado

Control de nivel de la columna separadora

Como se menciono con anterioridad el control de nivel de la columna separadora LIC-1123 gener6
acciones importantes para evitar el escenario de relevo de presion, la variacion en el porcentaje de
operacién al inicio de la falla de energia eléctrica fue de 40 % iniciado el escenario de falla, después
de 50 minutos el control modifica el porcentaje de operacion a 0.57 %, debido a el aumento de
temperatura en el sistema y provocando la ausencia de liquido en el mismo. La razén por la que el
control reduce significativamente su porcentaje de operacién una vez solucionado el incidente, es
para recuperar el nivel apropiado de operacion en la columna y restablecer el proceso de destilacion
(Figura 5.15).

Figura 5.15: Control de nivel de columna separadora a falla de energia eléctrica

Control de nivel del tanque de condensado

El control de nivel del tanque condensador LIC-1124 cambio su porcetaje de operacion de 40 % a
2 % aproximadamente, esto fue ocasionado por la ausencia de liquido condensado provocado por la
perdida del aeroenfriador al perder la energia eléctrica. Después de restablecer la operaciéon de los
equipos afectados por la falla de energia el controlador de nivel LIC-1124 comenz6 acciones para
establecer la variable de proceso a su punto de ajuste (Figura 5.10).
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Figura 5.16: Control de nivel de tanque de condensado a falla de energia eléctrica

Control de presiéon de columna separadora

El control de presion PIC-1190 y PIC-1190r evitarén que la presion de domos de la columna
separadora se igualara a la presion de ajuste de las valvulas de seguridad, evitando un escenario
de relevo de presion, el control PIC-1190 cambi6 su porcentaje de operacion de 45% a 100 %
aproximadamente, esto con el fin de reducir la presion en el sistema (Figura 5.17). El controlador
PIC-1190r se activo una vez alcanzada la presion 1.8 kg/cm? evitando que el tanque de condesado
se sobrepresione a causa del aumento de vapor en el sistema (Figura 5.18).

Figura 5.17: Control de presion de columna separadora a falla de energia eléctrica

Figura 5.18: Control de presién de tanque de reflujo a falla de energfa eléctrica

5.4. FALLA DE ENERGIA ELECTRICA
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Conclusiones y recomendaciones

Debido a que el diseno de sistemas de relevo de presiéon es a régimen permanente fue necesario
realizar el anélisis correspondiente enfocado en la masa a relevar de los dispositivos de relevo de
presion (PRD) a régimen transitorio.

El resumen de los datos obtenidos de los diferentes escenarios de falla propuestos se encuentran en
las tablas 6.1, 6.2.

Variables Descarga Falla. de Falla de aeroenfriador F%Ha .de energla
bloqueada | reflujo eléctrica
Apertura PSV-1211 (%) 100 37.7 100 100
Apertura PSV-1212 (%) | 95.7 0 86.8 62.7
Temperatura domos (°C') 146 157.5 144.7 143.95
Temperatura fondos (°C) 204.7 205 198 179.83
Presion domos (kg/cm?) 4.59 4.15 4.56 4.45
Presion fondos (kg/cm?) 4.79 4.4 4.76 4.64
Flujo relevar PSV-1211 (kg/h) | 117885 | 46255 | 12200 11529.05
Flujo relevar PSV-1212 (kg/h) | 62547.14 0 5H957.8 40350.31

Tabla 6.1: Resultados de la simulacion solo con la capa de proteccion del sistema de relevo de

presion

Variables Descarga Falla. de Falla de aeroenfriador Fz?lla .de enetgla
bloqueada | reflujo eléctrica
Apertura PSV-1211 (%) 45.5 0 0 0
Apertura PSV-1212 (%) 0 0 0 0
Temperatura domos (°C') 138 123.9 127.7 136.7
Temperatura fondos (°C) 151 152.7 152.8 153.56
Presion domos (kg/cm?) 4.18 1.6 3.838 3.62
Presion fondos (kg/cm?) 4.33 1.819 4.007 3.78
Flujo relevar PSV-1211 (kg/h) | 4960.03 0 0 0
Flujo relevar PSV-1212 (kg/h) | 0 0 0 0

Tabla 6.2: Resultados de la simulacién con ambas capas de proteccién, control bésico y el sistema
de relevo de presion

La diferencia entre los dos escenarios propuestos se muestra en las siguiente figuras 6.7, 6.8.
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Figura 6.1: Resumen de porcentaje de apertura de PSV-1211
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Figura 6.2: Resumen de porcentaje de apertura de PSV-1212

Los resutados correspondientes referentes al porcentaje de apertura, muestran que solo en el esce-
nario por descarga bloqueda es necesaria solo una valvula de seguridad, especificamente la vilvula
PSV-1211. El motivo es que en dicho escenario la capa de proteccion por control bésico no es
suficiente para controlar el aumento de presion.




CAPITULO 6. CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES 132

200 4 1 Dinamico (SRP)
50 ] A Dinamico (SCD y SRP)

160

(°C)

o, 1 _ _
140 -

- -

o] o N
o o
1 1

o o
1 1

Temperatura de relev
(o]

N
o
1

N
o
1

Figura 6.3: Resumen de temperatura maxima en PSV-1211
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Figura 6.4: Resumen de temperatura maxima en PSV-1212

En las figuras 6.3,6.4 se muestra la diferencia entre la temperatura de relevo a régimen transitorio
con solo una capa de proteccion (SRP) y con dos capas de proteccion (SCD y SRP), en todos los
escenario donde interactué el control basico la temperatura es menor, esto se debe a las acciones
implementadas por el control basico para estabilizar el sistema a sus condiciones normales de
operacion. El escenario con mayor impacto es el escenario por descarga bloqueada.
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Figura 6.5: Resumen de maxima presion en PSV-1211
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Figura 6.6: Resumen de maxima presion en PSV-1212

La presion en las valvula de seguridad del sistema de igual manera que la temperatura es menor
cuando interactura el control basico en conjunto con el sistema de relevo de presiéon, y por tal
motivo el escenario de descarga bloqueada es el de mayor riesgo para la columna separadora de

naftas (Figuras 6.5,6.6).
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Figura 6.7: Resumen de masa a relevar de PSV-1211
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Figura 6.8: Resumen de masa a relevar de PSV-1212

En las figuras 6.7, 6.8 se muestra la actividad de las valvulas de seguridad en diferentes escena-
rios, claramente se observa que el control basico puede contener diversas contingencias, solo en
el escenario por descarga bloqueada el sistema de relevo de presion fue auxiliar al control basico
para disminuir la presion del sistema, en los escenarios restantes el control basico logré controlar
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la presion y evitar que la presion alcanzaré la presion de ajuste de las valvulas de seguridad.

Las figuras 6.7, 6.8 nos muestran los flujos relevados en cada escenario y de igual manera un solo
escenario donde las dos capas de proteccién interactuarén para controlar la presién en el sistema.
Después del analisis correspondiente se concluye que la vilvula de seguridad PSV-1212 no es im-
prescindible y se recomienda solo conservar la valvula PSV-1211. En tanto a la valvula PSV-1211
la apertura de la misma fue aproximadamente del 50 % es aceptable el rendimiento de esta valvula
de seguridad.

Los datos obtenidos del andlisis transitorio para sistema de relevo de presién, nos muestran que la
capacidad de las valvulas de seguridad es grande en comparacion a lo que el sistema requiere, por tal
motivo se concluye que el anélisis transitorio es necesario para evitar sobrediseno en los dispositivos
de relevo de presion (PRD) e infrestructura correspondiente, y esto debe ser considerado para
disminuir costos de diseno en la infraestructura. Los simuladores de procesos han demostrado ser
una herramienta poderosa para realizar los andlisis a régimen transitorio en los sistemas de relevo
de presion, disminuyendo considerablemente los tamanos de los dispositivos de relevo de presiéon
(PRD).

Recomendaciones

= Para una simulaciéon con un escenario mas aproximado al sistema real se recomienda incluir
en la simulacion el sistema de seguridad (ESD)

= Se recomienda el uso de simuladores de proceso para el anélisis operativo de las plantas de
procesos

= Se recomienda realizar el dimensionamiento preliminar en estado estacionario de los DRP y
ajustar el dimensionamiento con los valores en estado transitorio

= El uso de simuladores comerciales en las universidades para que el alumno se familiarice con
el manejo de este tipo de programas, ya que las industrias utilizan este tipo de herramientas
para el diseno y optimizacion de sus procesos.
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