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Capitulo 0

RESUMEN

El presente Proyecto Fin de Carrera es un proyecto de investigacion que se
enmarca dentro de una linea apenas explorada en el area de la Simulacién Estacionaria y
Dinamica de Operaciones Unitarias y Procesos Quimicos y del Control Multivariable

Predictivo Basado en Modelos.

El Control Multivariable Predictivo Basado en Modelos, conocido como MBPC
del inglés “Model Based Predictive Control”, constituye el estado del arte en el campo
del Control de Procesos. Las técnicas MBPC son especialmente adecuadas para
procesos con fuertes interacciones entre sus variables y con dinamicas complejas que
involucren respuesta inversa, largos tiempos muertos, respuestas tipo rampa

dificilmente estabilizables (tipicamente, niveles) o fuertes perturbaciones.

Dentro de todas las posibilidades comerciales existentes, en este Proyecto se ha
usado el controlador multivariable DMCPIlus de Aspen Tech., el de mayor éxito a escala
mundial, de modo que cuando se haga referencia a aspectos concretos del controlador,

entonces se hablara de DMCPlus.

La caracteristica fundamental del control MBPC reside en que es multivariable
de modo que tiene en cuenta las multiples entradas y salidas del proceso y las
interacciones simultaneas que se producen entre unas y otras. Ademas, el control MBPC
hereda de las aplicaciones del Control Avanzado algunas caracteristicas resefiables: se
incluye el adelanto entre sus posibilidades lo que permite anticiparse en las acciones de
control cuando se producen perturbaciones medibles y tiene en cuenta restricciones al

igual que el control con selectores.
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El funcionamiento de estos sistemas de control exige la disponibilidad de un
modelo dinamico del proceso que se quiere controlar, modelo que sea capaz de predecir

el valor de las variables que se controlan en el proceso en funcién de entradas.

Todos los sistemas MBPC que funcionan comercialmente en la actualidad usan
técnicas de identificacion para la elaboracion del modelo. La identificacién requiere que
el proceso se encuentre funcionando y analiza las entradas y salidas al mismo a lo largo
de una serie de pruebas en escaldn, del inglés “step-tests”. En estas pruebas, las entradas
al proceso son sometidas a movimientos en escalon con objeto de registrar y analizar las
respuestas en las salidas. Después de la identificacion y considerando el proceso a
controlar como una caja negra se elaborara el requerido modelo dinamico del proceso

que usara el controlador multivariable.

Por otra parte, dentro del conjunto de herramientas para el analisis y disefio de
procesos, la simulacién estacionaria y dinamica juega un papel basico, sobre todo en
procesos cuya complejidad hace inviable su estudio mediante métodos analiticos. Uno
de los rasgos mas interesantes de este tipo de herramientas es que pueden facilitar una
vision mas completa de las interacciones entre las distintas unidades de proceso vy el
sistema de control de modo que una de las areas en las que su aplicacion puede

presentar un mayor potencial es la del Control de Procesos.

Teniendo presente esto y la creciente capacidad de computacion y de céalculo de
los ordenadores es posible imaginar la viabilidad del empleo de modelos fisicoquimicos
rigurosos desarrollados mediante simulacion en lugar de los comentados modelos
identificados para el Control Multivariable de Procesos. Este Proyecto Fin de Carrera
esta orientado a este objetivo pudiéndose derivar las siguientes ventajas:

1. Mientras que la elaboracién del modelo identificado requiere que el proceso
se encuentre funcionando, el modelo riguroso puede desarrollarse incluso

antes de que el proceso se haya puesto en marcha.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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2.

El espectro de validez del modelo riguroso puede ser notablemente mas
amplio pudiendo manejar grandes cambios en la alimentacién. En el caso de
la identificacion, ante grandes cambios en la alimentacion o en las variables

de entrada al proceso, seria preciso replantearse el modelo.

De hecho, la préactica general a la hora de implementar un control MBPC
basado en identificacion consiste en realizar diferentes pruebas para elaborar
un juego de modelos de modo que cuando cambien las condiciones de carga

al proceso se le cargara al controlador un modelo distinto.

El modelo riguroso elaborado puede heredar los esfuerzos de modelizacién
efectuados durante la fase de disefio para ampliar su uso a la optimizacion en
linea siempre y cuando se enriquezca el modelo con la adecuada informacion
econOmica. Seria pues una notable contribuciéon al empleo de un modelo
Gnico para cada proceso, valido desde distintos puntos de vista para las

diferentes aplicaciones que, hoy en dia, hacen uso de la simulacion.

Aunque, finalmente, se optase por la elaboracién de modelos identificados
en un proyecto MBPC convencional, los esfuerzos de simulacion podrian
servir, entre otras cosas, para optimizar la planificacion de pruebas “step-

tests” a realizar en planta para la posterior elaboracion del modelo.

Se propone demostrar la viabilidad de esta nueva Optica del control MBPC sobre

la despropanizadora, o “splitter” de propano-butanos, de la unidad de recuperacion de

ligeros de una refineria

Los recursos informéticos utilizados son el simulador estacionario Aspen Plus

10.0, los simuladores dinamicos Aspen Dynamics & Custom Modeler 10.0 y las

herramientas DMCPIlus 1.1 para el desarrollo fuera de linea del modelo del controlador

multivariable DMC; todos estos paquetes informaticos son de la empresa Aspen Tech.
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Se propone un acercamiento pragmatico al empleo de los modelos rigurosos.
Como principal premisa se ha establecido la necesidad de mantener al maximo la
estructura interna del controlador multivariable DMC, aprovechando la mayoria de sus

recursos. El planteamiento seguido seria, por lo tanto, el siguiente:

* Primero, se establecerian las bases de disefio del proceso a partir de la

informacion bibliografica recogida.

» Seguidamente, se desarrollaria el modelo estacionario y dinamico de la

despropanizadora empleando las herramientas de simulacién.

» Después de desarrollado el modelo riguroso por simulacion para unas
condiciones de entrada normales de operacion, se somete al modelo a
escalones unitarios en las variables de entrada al proceso para la generacion

de vectores de respuesta en las variables a controlar.

» Seguidamente, se configurara la informacion de la matriz dinAmica de
acuerdo con el formato de entrada que requiere el controlador DMC. Para
ello, las respuestas de simulacién observadas en las variables controladas
son cargadas en DMCModel, la herramienta de modelizacion de DMC, para

generar, via casos, una a una las filas de la matriz dindmica del controlador.

* A continuacion, se simulara un plan de movimientos combinados en las
variables independientes del controlador en el simulador dindmico y en
DMCModel con objeto de contrastar las respuestas proporcionadas por el
modelo riguroso y la matriz dinamica del controlador lo que sera util para
decidir la validez del modelo fisicoquimico riguroso con respecto al
programa DMCModel de desarrollo de la matriz dinamica.

e Se acabara con un estudio tedrico de la implementacion del modelo riguroso

en el controlador multivariable para facilitar su conexion en linea.
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A pesar de que el planteamiento seguido suponga un acercamiento tedrico, las
conclusiones a las que se ha llegado son muy prometedoras y confirman la viabilidad de

la propuesta realizada, al menos en su aplicacion fuera de linea.

En cualquier caso, el Proyecto pone de manifiesto la utilidad de la simulacion
estacionaria y dinamica como herramienta en el estudio del Control de Procesos, muy

especialmente en el area del Control Multivariable.
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Capitulo 1

INTRODUCCION

1.1. Objetivos e interés del Proyecto

Durante los ultimos afios, en la Industria Quimica, en particular, y en otros
sectores, en general, se viene observando un incremento cada vez mayor en las
exigencias de calidad, seguridad, medio ambiente y gestibn econdémica de las plantas.
Como consecuencia de ello, se ha hecho preciso un cambio en ciertas politicas
empresariales para que, de algin modo, puedan solucionarse esas exigencias crecientes

siempre en coherencia con el principio de minimizacion de costes.

El Control de Procesos y la Simulacién Estacionaria y Dinamica de Operaciones

Unitarias y Procesos Quimicos han tenido un papel muy importante en esta dinamica.

El desarrollo de estrategias de control avanzado y, sobre todo, el empleo de
controladores predictivos en procesos donde se requiere una mejora sustancial con
respecto a lo que ofrece el control tradicional ha permitido la solucion de esas
necesidades crecientes en calidad, seguridad o medio ambiente. Ademas el Control
Multivariable Predictivo de Procesos (MBPC) proporciona posibilidades a la
optimizacién en linea del proceso, segun la cual la planta o el proceso trabajaria lo mas

cerca posible de su verdadero 6ptimo econdémico.

Por otra parte, la Simulacién de Procesos, que se puede definir como todo un
conjunto de paquetes informaticos con capacidad para el calculo de balances de materia

y energia de un proceso quimico industrial, pemite el analisis y disefio de procesos cuyo

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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grado de complejidad hace inviable su estudio por métodos clasicos. Esto ha abierto
nuevas puertas a la mejora del Control de Procesos, muy especialmente en el campo del
control MBPC basado en modelos.

Asi pues, el marco donde se va a desarrollar este Proyecto Fin de Carrera cubre
los &mbitos del Control Multivariable Predictivo Basado en Modelos y de la Simulacién
Estacionaria y Dinamica de Operaciones Unitarias y Procesos Quimicos.

El Control Multivariable Predictivo de Procesos, mas comunmente conocido
como MBPC (“Model Based Predictive Control”), constituye en la actualidad el estado
del arte en el ambito del Control de Procesos. Originalmente desarrollado para resolver
complejos problemas de control en refinerias, su aplicacion se ha extendido a un gran
namero de entornos industriales: Petroquimica, Industria de los Plasticos, Industria de

los Fertilizantes, Industria Papelera, Industria Alimentaria, ....

El control MBPC se caracteriza por:

Multivariable: maneja de modo sencillo e intuitivo problemas de control

interactivos de tipo multivariable.

* Predictivo: introduce de manera natural la accién de control en adelanto

para la compensacion de perturbaciones medibles.

» Con restricciones: permite de un modo sencillo y natural la inclusién de

restricciones en la estrategia de control.

* Basado en Modelos: este tipo de control necesita disponer de un modelo del
proceso capaz de predecir el comportamiento de las variables a controlar en

el proceso en funcion de sus variables independientes.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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» Dindmicas no usuales: permite la solucion de problemas de control con

respuesta inversa, largos tiempos muertos, ...

El control MBPC necesita de la elaboracion del modelo dinamico del proceso a
controlar. La totalidad de los controladores MBPC comerciales funcionando en planta
usan técnicas de identificacion para la elaboracion de este modelo. La identificacion
requiere que la planta se encuentre funcionando y analiza las variables de entrada y de

salida a lo largo de una serie de pruebas en escalon a las que es sometido el proceso.

En estas pruebas en escalon, traduccion literal del inglés “step-tests”, se
introducen movimientos en forma de escalén en las variables independientes del
proceso con objeto de recoger y analizar posteriormente las respuestas que se producen
en las variables de salida. Una vez efectuado el analisis identificatorio sobre esos datos
reales de proceso, se consigue el modelo dinamico siendo considerado el proceso como

una caja negra.

La creciente velocidad de computacion, la cada vez mayor capacidad de calculo
de los ordenadores actuales y la fiabilidad que ultimamente ha alcanzado la simulacion
de procesos, especialmente en régimen dinamico, permiten imaginar la posibilidad del
empleo para el control MBPC de modelos fisicoquimicos rigurosos desarrollados

mediante simulacion en lugar de los mencionados modelos identificados.

El objetivo de este Proyecto Fin de Carrera estara orientado, por lo tanto, a la
obtencion de modelos rigurosos conseguidos mediante simulacién estacionaria y
dinamica que se puedan utilizar en lugar de los modelos obtenidos por técnicas de

identificacion para el control multivariable MBPC de procesos.

La aplicacion practica sobre la cual se pretende demostrar la viabilidad de esta
novedosa Optica propuesta para el control MBPC se va a realizar sobre la

despropanizadora de la unidad de recuperacion de ligeros de una refineria.
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La despropanizadora de una unidad de recuperacion de ligeros es una columna
de destilacién que separa una mezcla de propano y butanos (butano normal e isobutano)
en dos corrientes liquidas:

» Por cabeza, como destilado, se va a obtener el propano producto final.

* Por el fondo de la columna se va a obtener el butano producto final. Esta

corriente es una mezcla de los isébmeros butano normal e isobutano.

El interés a la hora de elegir este proceso se basa en los siguientes aspectos:

1. El proceso resulta lo suficientemente complejo como para ser abordado en

un tiempo razonable y con los recursos materiales disponibles.

2. Existe informacion bibliografica de un proceso como el propuesto con todos

los datos de partida necesarios para poder afrontar el desarrollo del modelo.

3. La despropanizadora es una columna final de fraccionamiento de la que se
obtienen productos comerciales tanto por cabeza como por fondos, por lo
gue las exigencias de calidad y de optimizacion de costes en este tipo de

columnas van a ser mucho mayores.

Mediante la implantacion de un control MBPC basado en modelos rigurosos
para la despropanizadora, podrian ser satisfechas tales exigencias pudiéndose

esperar unos beneficios de entre 10 y 20 $ por afio y por BSPD procesados.

Estas cifras orientativas son las que proporciona la experiencia de
implantacion de controladores DMC reales en planta, auque hayan sido

desarrollados bajo la perspectiva de la identificacion.

4. El control MBPC es muy adecuado para esta aplicacion dado que en la

despropanizadora se esperan grandes perturbaciones en la carga y complejas
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interacciones dinamicas entre las variables dependientes e independientes,
destacando, especialmente, el seguro acoplamiento que se producira al tratar
de controlar simultaneamente las calidades de cabeza y fondos.

1.2. Recursos informaticos utilizados

Desde relativamente hace poco tiempo, se vienen comercializando, a precios
relativamente asequibles, herramientas informaticas de gran flexibilidad, capacidad y
potencia tanto para la Simulacion como para el Control de Procesos.

Estos paquetes de software no solo son accesibles para el mundo empresarial
sino que también pueden ser adquiridos por las escuelas de ingenieria bajo la férmula de
licencias académicas, segun las cuales las escuelas pueden disponer de estos productos
para la preparacion de sus alumnos a precios mas bajos. Esto redunda en una formacion
mas completa de los futuros ingenieros. De hecho, para la realizacion de este Proyecto,

todos los recursos informaticos empleados siguen esta formula.

La evolucién de estas herramientas ha ido encaminada hacia la obtencion de
formatos capaces de permitir su empleo en ordenadores de pequefio tamafio tipo
plataforma PC. Esto evita la necesidad de disponer de grandes maquinas multiusuario
gue ocasionan un empleo mas molesto e incobmodo. Actualmente, es incluso posible
encontrar salas de control en las que existen ordenadores dedicados con exclusividad a

la Simulacién y al Control de los Procesos que tienen lugar en las plantas anexas.

Los paquetes comerciales se han ido renovando y mejorando con el paso de los
afios de una manera continuada, en la mayor parte de los casos basandose en la
experiencia de los propios usuarios, lo cual ha permitido la actualizacion de estos

productos a precios relativamente bajos.

La mejora de estos productos ha sido decisiva en el caso de los simuladores

dinamicos. La nueva generacion de los principales productos comerciales de simulacion
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dinamica (Aspen Dynamics & Custom Modeler de Aspen Tech., HYSIS de Hyprotech
y PROTISS de Simulation Sciences) permite el desarrollo de modelos dindmicos
complejos en PC’s con una significativa reduccién de recursos, costes y tiempo.

Los nuevos entornos graficos han hecho olvidar a los usuarios de estos
programas la penosa experiencia que suponia el hecho de desarrollar modelos no
estacionarios de los procesos mas simples con los simuladores disponibles hasta hace

relativamente pocos afios, como SPEEDUP de Aspen Tech.

Quizas se podria decir en descargo de SPEEDUP vy otros simuladores similares
gue los modelos que se pueden elaborar con estos simuladores son modelos
completamente abiertos y que para el desarrollo de éstos es preciso tener un
conocimiento profundo del proceso a simular mientras que los modelos que se pueden
elaborar con Aspen Dynamics y similares son cerrados (los que nos proporciona la
libreria de modelos del programa) y que cualquiera puede comenzar el desarrollo del
modelo de un proceso sin conocerlo, lo que puede derivar en graves errores en la

modelizacion del proceso que se trata de simular.

Estas afirmaciones no son totalmente ciertas: mientras que Aspen Custom
Modeler permite la elaboracion de modelos abiertos perfectamente personalizables (en
inglés “custom”) por parte del usuario y exige el conocimiento del proceso a modelizar,
Aspen Dynamics es una potente herramienta gréfica y el motor de simulacion de los
modelos que se pueden desarrollar con Aspen Custom Modeler.

Ademas, la generalizacion de la tecnologias de programacién orientada a objetos
en la nueva generacion de simuladores dinamicos ha posibilitado la perfecta integraciéon
de estos programas con el resto de las herramientas de trabajo del usuario como son las

hojas de calculo o los propios programas de desarrollo de control multivariable.

Por otra parte, la complejidad de los modelos desarrollados con los nuevos

simuladores dinamicos tampoco supone un Obstaculo pues es posible desarrollar
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modelos a gran escala con sistemas que permiten repartir la carga de céalculo sobre

varios ordenadores funcionando en paralelo.

Una de las caracteristicas mas importantes de los nuevos simuladores dinamicos
es que proporcionan al usuario una mejor vision de las interacciones que se producen
entre las distintas unidades de proceso y el sistema de control, de modo que una de las
areas donde su aplicacion puede presentar un mayor potencial es la del Control de

Procesos, muy especialmente en el area del control MBPC.

A lo largo de estos ultimos afios, se ha ido produciendo una seleccion natural en
el mundo de los programas comerciales de Simulacion y Control de Procesos de forma
que en la actualidad el nimero de opciones comerciales de calidad se ha reducido
bastante. Entre todas las posibilidades comerciales existentes destacan las soluciones
informaticas proporcionadas por la empresa Aspen Tech., adoptadas en el Departamento
en el cual se ha realizado este Proyecto Fin de Carrera.

Asi pues, para la consecucion de los objetivos marcados en este Proyecto se han

utilizado las siguientes herramientas informaticas, todas ellas de Aspen Tech.:

1. Aspen Plus version 10.0.: Este programa informatico es la herramienta de
simulacion estacionaria. Se ha usado para el desarrollo del modelo
estacionario de la despropanizadora y para la preparacion de éste de cara a la

simulacion dindmica.

Se trata de uno de los mejores simuladores estacionarios disponibles en el
mercado y su empleo esta completamente generalizado a escala mundial por
su facilidad de manejo, sus potentes bancos de datos y las multiples

utilidades que ofrece: manejo de sdlidos, electrolitos y polimeros,

incorporacion de modulos de optimizacion y de célculo de costes, ...

2. Aspen Custom Modeler version 10.0.: Este programa de simulacion

dinamica permite la elaboracién de modelos dindmicos del proceso a simular
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completamente abiertos y con el rigor que se desee. Se ha empleado para

desarrollar el modelo dindmico de la columna.

Su utilizacion comienza a estar también muy extendida en las industrias e
ingenierias del sector quimico. Las razones que han impulsado su uso para
este Proyecto son las ya apuntadas anteriormente y, principalmente, la
perfecta compatibilidad con el simulador Aspen Plus, el que ambos manejen

los mismos bancos de datos y, por supuesto, su disponibilidad.

3. Aspen Dynamics version 10.0.: Este es el motor de simulacion dinamica de
procesos. Presenta una perfecta compatibilidad con los dos anteriores
simuladores. No estd preparado para la elaboracion de modelos
personalizados por el usuario y, dado que Aspen Custom Modeler presenta el
mismo motor de simulacién que Dynamics, no ha sido precisa su utilizacién
mas que para la realizacion de pruebas preliminares en los modelos

dindmicos conseguidos y como enlace entre Aspen Plus y Custom Modeler.

Aspen Dynamics & Custom Modeler constituyen un binomio que ofrece
todas las herramientas de SPEEDUP pero con una interfaz con el usuario

mucho mas amigable, similar a la del simulador estacionario Aspen Plus.

4. DMCPIlus version 1.1.: Este paquete informatico, comercializado por la
misma empresa que ha desarrollado los simuladores empleados en el

Proyecto, es el controlador multivariable predictivo.

Las razones de seleccion, como en los casos anteriores, se basan en su
amplia aceptacion dentro del sector quimico para el control multivariable
MBPC de procesos y la reciente compatibilidad y conectividad que se puede
encontrar entre los simuladores dinamicos seleccionados y las herramientas
de desarrollo fuera de linea del controlador. Este ultimo aspecto es crucial,

como se vera en su momento, para el Proyecto.
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Solo ha sido necesario disponer de DMCModel, el programa para la
elaboracién fuera de linea del modelo matricial del proceso a controlar y
para el analisis y preparacion de datos de planta. DMCModel es una potente
herramienta grafica para el manejo de grandes series temporales que,
mediante técnicas de identificacion, permite la elaboracion del modelo

matricial dinAmico del proceso a controlar.

Dado el enfoque que se le ha dado al Proyecto, Unicamente ha sido precisa la
utilizacion de DMCModel para la confeccion de la matriz de control a partir
de la simulacion dinamica rigurosa del proceso y un estudio de su
comportamiento teniendo presente que no es objeto de este Proyecto la
realizacion y analisis de una serie de datos “step-tests” reales de planta para

el desarrollo de un modelo identificado del proceso.

Hubiese sido interesante disponer de unos datos de “step-tests” reales y de
un modelo identificado comparable para poder ajustar el modelo riguroso y
para poder comparar las predicciones, sobre los datos reales de planta, que

ofrecen tanto el modelo riguroso como el modelo identificado.

1.3. Planteamiento del Proyecto

Las ventajas que se pueden derivar de la utilizaciébn de modelos fisicoquimicos

rigurosos, desarrollados mediante simulacion tanto dinamica como estacionaria, en

lugar de modelos identificados para el control MBPC de procesos son las siguientes:

1.

2.

Los modelos identificados necesitan de procesos en marcha para su
elaboracion mientras que los modelos conseguidos mediante simulacion

pueden desarrollarse sin necesidad de que el proceso esté implantado.

La validez de los modelos rigurosos puede ser notablemente mas amplia que

la de los modelos identificados de modo que se puede tratar de conseguir un
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modelo riguroso Unico sean cuales sean las condiciones de entrada al
proceso, mientras que en el caso de la identificacion es preciso la elaboracion

de un juego de modelos validos para distintas condiciones de entrada.

De hecho, la practica general a la hora de desarrollar un controlador
multivariable DMC basado en modelos identificados consiste en realizar
diferentes pruebas “step-tests” en planta para elaborar un juego de modelos
de modo que cuando cambien las condiciones de carga al proceso se le

introducira al controlador un modelo distinto.

3. Es de esperar que la influencia de las perturbaciones medibles sobre la
dindmica del proceso pueda ser mejor modelizada en simulacién que no
mediante técnicas de identificacion. Esto es debido a que, en simulacion, es
posible emular escalones puros en las perturbaciones. La importancia de este
hecho radica en que el controlador multivariable DMC no sélo tiene en
cuenta el valor de las variables manipuladas sino que también considera la

accion del control en adelanto.

4. Enriqueciendo el modelo riguroso desarrollado mediante simulacion con la
informacion econdmica precisa, es posible ampliar la utilizacién del modelo

fisicoquimico riguroso a la optimizacion en linea.

De este modo, es posible aprovechar los esfuerzos simulacion para conseguir

gue el proceso opere lo mas cerca de su verdadero 6ptimo econdémico.

Los modelos desarrollados mediante simulacion permiten el avance hacia la
optimizacion en linea, lo que es una notable contribucién al empleo de un

modelo Unico para cada proceso.

5. En cualquier caso, aunque no se demostrase la viabilidad de la propuesta

realizada en este Proyecto, los esfuerzos de simulacién realizados no serian
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vanos pues podrian ser interesantes en un proyecto convencional de

implementacion de un controlador MBPC basado en la identificacion para:

* Obtener informacion util para la definicion y analisis del proyecto lo

gue permitiria una evaluacion econémica previa del mismo.

e Comprobar la importancia de cada una de las variables de entrada y
de salida seleccionadas para modelo de DMC. Igualmente, podria
permitir la identificacion de los comportamientos no lineales que

pueden afectar decisivamente al control del proceso.

» Desarrollar y ajustar todas aquellas correlaciones necesarias para el

control inferencial de ciertas variables, como las variables de calidad.

 Mejorar y optimizar en dultimo término la planificacion de la
realizacion de las pruebas “step-tests”, siempre necesarias en todo

proyecto de controlador DMC basado en modelos identificados.

Esta optimizacion puede reducir de una forma muy importante el
tiempo consumido y los recursos materiales y humanos necesarios
para la realizacién de las pruebas en escalén en planta, lo que deriva

en una interesante reduccion de costes.

Tanto mas importante sera esta reduccidn de costes si se tiene
presente que es en esta fase del proyecto DMC convencional donde

se consume la mayor cantidad de recursos y de tiempo.

Para el desarrollo del Proyecto y la consecucion de los objetivos marcados, se ha
seguido un planteamiento coherente con los recursos disponibles. Tal aproximacion
resulta pragmatica dado que se ha establecido como principal premisa la necesidad de

mantener al maximo la estructura interna del controlador DMC aprovechando la mayor
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parte de sus posibilidades. De este modo, la integracion del modelo elaborado mediante

simulacion con el controlador multivariable se podria desarrollar de la siguiente forma:

Usando todos los datos necesarios de las bases de disefio de la
despropanizadora de la unidad de recuperacion de ligeros se desarrollara un
modelo estacionario de la misma con Aspen Plus. Asimismo, se ajustara la
opcion termodinamica que sigue la columna y se determinara las eficacias

tanto en zona de rectificacion como agotamiento.

Una vez conseguido el modelo estacionario se iniciaran todos los
preparativos, en Aspen Plus, necesarios para exportar la simulacién a Aspen
Dynamics. Para ello, habr4d que enriquecer el modelo estacionario con
informacion referente a la acumulacion de liquido y las dimensiones de la

columna, sus platos y del condensador.

Después de cargado el modelo estacionario al simulador Aspen Dynamics, a
continuacion se exportard a Aspen Custom Modeler. Dentro de Custom
Modeler, se desarrollara el modelo dinamico de la columna siendo preciso
introducir previamente la necesaria informaciobn acerca del sistema

regulatorio basico que subyace bajo el controlador multivariable DMC.

Esta informacién se compone de la configuracién del esquema basico de
control y de las sintonias de cada uno de los controladores. La forma de
introducir esta informacion, y cualquier otra adicional, y la forma de

configurar el control basico dentro del simulador seran explicadas en

capitulos posteriores.

El modelo dinamico sera desarrollado para unas determinadas condiciones
de entrada al proceso, condiciones en cuanto a la carga a la columna, como
variables de perturbacién, y en cuanto a los puntos de consigna del control

basico, como variables manipuladas del futuro controlador DMC.
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Las condiciones seleccionadas son condiciones normales de operacion para

gue el modelo riguroso obtenido pueda tener aplicacion real.

Seguidamente, el modelo conseguido sera sometido a escalones unitarios
(“steps”) en cada una de las variables independientes del controlador con
objeto de obtener una a una las ganancias relativas que configuraran la

matriz dindmica del controlador DMC.

Para cada variable manipulada y para cada variable de perturbacion del
controlador se simulard un escalon en Aspen Custom Modeler. Los
resultados de simulacién en las variables controladas configuraran la fila de
la matriz dinAmica correspondiente a la variable independiente (manipulada

o de perturbacion) sobre la que se ha aplicado ese escalon.

Para la emulacibn de estos escalones unitarios, se aprovecharan las
herramientas y utilidades que proporciona el simulador. Estas herramientas,
basadas en lenguaje de programacibsual Basic Scripting Language

permiten la programacion de tareas, conocidas en el simulador como
“tasks”, para la emulaciébn de escalones y la confeccién de guiones,
conocidos como “scripts”, para la recogida y graficado de los resultados de

las simulaciones en hoja de calculo Excel.

A continuacion, se configurard la informacién de la matriz dinamica de

acuerdo con el formato de entrada que requiere el controlador DMC.

Para ello, una vez recogidos los resultados de las simulaciones de las
pruebas en escalon como vectores en hoja de célculo Excel, éstos seran
exportados a DMCModel en el formato adecuado para luego generar la

matriz usando las utilidades que facilita tal programa.
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Podria haberse optado por la ediciébn externa del archivo de la matriz

dinamica de acuerdo con el formato de entrada de DMCModel.

Sin embargo, el uso de las herramientas que facilita DMCModel reduce
ostensiblemente la carga de trabajo que supone la edicion del archivo de
texto de la matriz dinamica y no implica ir en contra de la filosofia general
del Proyecto (sustitucién de un modelo identificado por uno riguroso) al ser

los vectores cargados a DMCModel respuestas frente a escaldn unitario.

* Una vez que ya ha sido elaborada la matriz dinamica del controlador, se
simulara un plan de movimientos combinados en las variables

independientes del controlador.

El mismo plan de movimientos combinados en las variables manipuladas y
de perturbacion sera simulado, por separado, tanto en DMCModel como en

el simulador dinamico usado.

Se conseguira asi, por un lado, las predicciones dinamicas en las variables
controladas que facilita la matriz dinamica del controlador DMC fuera de
linea y, por otro lado, las respuestas de simulacion en las mismas variables
proporcionadas por el modelo fisicoquimico riguroso en el simulador

dinamico Aspen Custom Modeler.

La contrastacion de ambas respuestas sera util para decidir la validez del
modelo dinamico obtenido mediante simulacion con respecto al programa

DMCModel de desarrollo de la matriz dinamica.

Finalmente, se acabara con un estudio tedrico de la implementacién del
modelo riguroso conseguido en el controlador multivariable DMC para

facilitar su conexion en linea, recibiendo datos de planta en tiempo real.
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1.4. Conclusiones

El presente Proyecto Fin de Carrera se enmarca dentro de una linea de
investigaciéon ciertamente novedosa y apenas explorada. A pesar de que el
planteamiento seguido se quede en el mero acercamiento tedrico de investigacion, las

conclusiones a las que se ha llegado son muy prometedoras.

La contrastacion realizada entre las previsiones dindmicas que proporciona la
matriz dindmica del controlador DMC fuera de linea y las respuestas facilitadas por el
modelo fisicoquimico riguroso en el simulador dindmico confirma la viabilidad del uso
de modelos rigurosos conseguidos mediante simulacion en lugar de modelos
identificados para el Control Multivariable Predictivo Basado en Modelos, al menos en

su aplicacion fuera de linea.

En cualquier caso, al menos el Proyecto pone de manifiesto la utilidad de la
simulacién estacionaria y dinamica como herramienta en el estudio del Control de

Procesos, muy especialmente en el campo del Control Multivariable.

1.5. Extensiones futuras a partir de este Proyecto

Aunque el planteamiento sea un acercamiento tedrico preliminar, realmente se
profundiza en el empleo de modelos rigurosos para el Control de Procesos. Esta linea de
investigacién, sin embargo, no queda completamente cerrada, mas aun si se consideran

las capacidades que incorporan las nuevas versiones de los simuladores dinamicos.

Extensiones futuras desarrolladas a partir de este Proyecto podrian tener en
cuenta un planteamiento en el que se observase la posibilidad de utilizacién de modelos
rigurosos unicos que valiesen con generalidad cualesquiera que fuesen las condiciones
de entrada al proceso. La posibilidad de posteriores desarrollos se fundamenta en

diversas circunstancias pero todas ellas giran en torno a la disponibilidad de datos reales
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de planta y a la disponibilidad de herramientas de linealizacion de los modelos

conseguidos en los simuladores dinamicos:

1. Las nuevas versiones de los simuladores dinamicos, Aspen Dynamics &
Custom Modeler 10.1., incorporan una herramienta para la linealizacion de
modelos desarrollados mediante simulacion, por lo que, en un futuro, podra
ser elaborado un modelo linealizado de la despropanizadora que pueda valer

con generalidad sean cuales sean las entradas al proceso.

Ademas, en las versiones 10.1, hay, dentro de la libreria de modelos de
control, modulos propios para la simulacion de un controlador DMC lo que

resulta particularmente atractivo para la realizacion de estudios previos.

Adicionalmente, existe plena conectividad con las herramientas de desarrollo
fuera de linea de la matriz dinamica del controlador DMC lo que permitira
reducir la ingente carga de trabajo que supone la programacion de tareas y
guiones en Aspen Custom Modeler y el trasvase de informacion entre el

simulador dinamico y DMCModel.

2. La disponibilidad de datos reales de planta de “step-tests” y de un juego de
modelos identificados para el proceso que se esta estudiando permitird
comprobar la mejora de las predicciones dinamicas respecto a lo que se
podria conseguir con ese juego de modelos identificados.

Con ello, se podria otorgar el requerido caracter experimental a los ulteriores

proyectos de investigacion.

Esta dimension experimental es siempre necesaria para la contrastacion y
validacion objetivas de las futuras lineas de investigacion que puedan

iniciarse a partir de este Proyecto.
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Teniendo en cuenta todas estas circunstancias, las futuras extensiones de este

Proyecto podrian seguir un planteamiento donde los principales hitos fuesen:

» Después de conseguido el modelo estacionario y dinamico de la columna, se
utilizaria la herramienta de linealizacion que incorpora la nueva version de
Aspen Custom Modeler para generar un modelo linealizado Unico de la

despropanizadora.

La obtencion de este modelo Unico permitiria simplificar el trabajo de
generacion de la matriz dinamica del controlador multivariable DMC, matriz
que valdria para todos los casos de condiciones de entrada al controlador
dado que los coeficientes de tal matriz serian funciones lineales de esas

mismas condiciones de entrada.

El espectro de validez del modelo riguroso Unico es mayor que el de
cualquier modelo identificado comparable. De hecho, la practica general en
el desarrollo de un proyecto DMC convencional consiste en la obtencién de

un juego de modelos distintos, validos para distintas condiciones de entrada.

* Mediante la simulacién de escalones unitarios en Aspen Custom Modeler
sobre el modelo linealizado es posible obtener una a una las filas que

configuran la matriz dinAmica del controlador.

Para que los resultados de simulacion de escalones puedan convertirse en la
matriz dinamica es preciso editakternamenteel archivo de la matriz
dinamica incluyendo los parametros de linealizacion en un formato que
pueda ser aceptado por DMCModel. Estdicion se ve tremendamente
facilitada por las ventajas que ofrecen las nuevas versiones de los

simuladores dinamicos.

Serd asimismo preciso el desarrollo de una interfaz adecuada mediante

programacion de un modulo que pueda automatizar este paso y el anterior.
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Para la elaboracién de la matriz dinamica y el desarrollo de este imterfaz

es aceptablexportar los vectores a DMCModel en el formato adecuado y
luego generadentro de DMCModela matriz pues el modelo linealizado
incorpora coeficientes que son funcion de las entradas al proceso y las
herramientas de DMCModel para la obtencion de la matriz dinamica no
estan preparadas en la actualidad para trabajar con vectores cuyos elementos

estan parametrizados.

Periédicamente y frente a grandes variaciones en las entradas a la columna

se revisara el modelo, repitiéndose nuevamente los pasos anteriores.

El integrar de este modo el modelo riguroso linealizado con el controlador
multivariable DMC permite que el funcionamiento del controlador
permanezca invariable, aunque pudiese ser actualizada la informacion

contenida en la matriz dinamica periédicamente.

Finalmente, si se dispone de unos datos reales de planta de “step-tests” y de
un juego de modelos identificados desarrollado a partir de estos valores

reales, se acabaria con la verificacion fuera de linea de la mejora de las
predicciones dinamicas respecto a lo que se podria conseguir con un juego

de modelos identificados comparable.

Con ello, no se pretende aplicar los resultados obtenidos en tiempo real pero

si dejar lista la estructura para que esto se pudiese llevar a cabo facilmente.

Los resultados conseguidos con este planteamiento se acercarian mas a la

verdadera aplicacion practica de los modelos rigurosos desarrollados mediante

simulacién para el control MBPC pero la aproximacion realizada con este Proyecto es,

desde luego, un buen primer paso.
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Capitulo 2

BASES DE DISENO

2.1. Introduccién

La aplicacion practica del control MBPC basado en modelos rigurosos
conseguidos mediante simulacién estacionaria y dinamica se va a realizar sobre la
despropanizadora de la unidad de recuperacion de ligeros de una refineria. Entre otras
razones, se ha elegido este proceso pues se ha encontrado informacion bibliografica de
un proceso como el propuesto con todos los datos de partida necesarios para poder

afrontar el desarrollo del modelo.

La despropanizadora es una columna de destilacion sin extracciones laterales
cuyo objetivo consiste en la separacion de dos productos. El diametro de la columna es
el mismo en la seccidon de rectificacion y de agotamiento dado que los voliumenes de

produccion por cabeza y fondos son similares.

Por cabeza se va a obtener un producto propano liquido en especificaciones
comerciales, mientras que por el fondo de la columna se va a retirar un producto butano
liquido también en especificaciones comerciales. El producto propano que sale por
cabeza se haya impurificado con trazas glg G,, junto con gran cantidad de propileno
si lo hubiera. El producto butano que se extrae por el fondo de la columna es una mezcla
de los isomeros del butano, a saber, butano normal y isobutano. Este producto butano

contiene algo de propano y trazas de isopentano.
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En jerga de refineria, a la despropanizadora también se la conoce como “splitter”
de propano-butanos. La eleccidén de esta operacion basica también ha atendido a que tal
proceso resulta razonablemente complejo para ser abordado en un tiempo razonable

dentro del Proyecto y con los recursos materiales disponibles.

La despropanizadora se haya ubicada en refineria en la denominada unidad de
recuperacion de ligeros o de concentracién de gases. Esta unidad de concentracion de
gases es una unidad final de refineria. Las corrientes que se alimentan a esta unidad
proceden de diversas localizaciones aunque fundamentalmente son gases licuados del
petréleo (indistintamente LPG o G.L.P.) procedentes de las unidades Merox de G.L.P.y

del reformado catalitico de refineria, mas conocido como “plaforming”.

Estas alimentaciones son corrientes de hidrocarburos liquidos “limpias” con muy
bajos contenidos en azufre; mientras que los tratamientos Merox para LPG tienen como
objetivo la desulfuracion de LPG de la estabilizacién de naftas por el endulzamiento de
mercaptanos y posterior eliminacion de los disulfuros resultantes, las unidades de
reformado catalitico requieren alimentaciones muy depuradas en azufre para evitar el

deterioro del catalizador de platino necesario para el “platforming”.

Dada su procedencia, estas corrientes estan constituidas principalmente por
hidrocarburos ligeros saturados; mezclas de propano y butanos con componentes mas
ligeros y nunca alcanos mas pesados que los hexanos. Los contenidos olefinicos, sin

embargo, suelen ser bastante bajos; principalmente, etileno y propileno.

La unidad de recuperacion de gases recibe asimismo corrientes G.L.P.
vaporizadas desde las mismas unidades Merox y de Platforming. Estas corrientes estan
constituidas basicamente por fuel gas con pequefios contenidos en propano y butanos;
son los productos ligeros de las unidades de hidrodesulfuracion y de las unidades de
craqueo y reformado previamente desulfurados. Siempre sera deseable la recuperacion
de propano y butano de estas corrientes, pero, dada su naturaleza, el aprovechamiento
de estos componentes se efectuard pasando estas corrientes gaseosas directamente al
absorbedor primario de la unidad junto con el producto de cabeza de la desetanizadora.
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Los productos que se recuperan en la unidad de ligeros son productos finales de
refineria como el propano y el butano productos que son enviados directamente al
parque de almacenamiento o son productos intermedios que se consumen internamente
en la refineria para la produccién de hidrégeno por reformado con vapor, la produccion
de energia electrica con turbinas de gas, la produccion de vapor de agua o la produccién

de energia calorifica en hornos.

Aunque no existe en esta unidad de recuperacion de ligeros, muchas refinerias
disponen de una columna de fraccionamiento de butano normal e isobutano después de
la despropanizadora. En esa columna, por fondos se obtenien una corriente rica en
butano normal y por cabeza una corriente rica en isobutano que se puede utilizar en las

unidades de alquilacidn de la refineria para la fabricacion de alquilatos.

Otra de las causas que han impulsado la seleccion de este proceso en el Proyecto
radica en que de la despropanizadora se van a obtener productos finales de refineria
destinados a comercializacion por lo que las exigencias de calidad en esta columna van
a ser mucho mayores que en cualquier otro tipo de columna, lo que, a la postre, hace de
esta columna un candidato perfecto para la aplicacion de un controlador multivariable

tipo DMC con objeto de optimizar su operacion al maximo.

2.2. Descripcion detallada del proceso

La ubicacion de la Unidad de Recuperacion de Vapores, denominada a partir de
ahora como URV, se muestra esquematicamente en el plano “Diagrama de Bloques de
la Refineria”. Asimismo, el flujo de corrientes dentro de la Unidad se presenta en el

plano llamado “Diagrama de Flujo de la Segunda Unidad de Recuperacion de Ligeros”.

Dos corrientes liquidas procedentes de la Unidad Merox de LPG y de la Unidad
de Platforming o Reformado Catalitico, respectivamente, entran en la Unidad siendo

mezcladas en el Tanque Pulmén de Alimentacion a la Desetanizadora, URV-D-3.
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La mezcla liquida de estas dos corrientes sale de este tanque siendo impulsada
por la Bomba de Alimentacion a la Desetanizadora, URV-P-5. Antes de entrar en la
Desetanizadora, URV-T-1, la mezcla pasa al Precalentador de la Alimentacion a la
Desetanizadora, URV-E-9. En este equipo se produce un intercambio térmico entre la
alimentacion a la Desetanizadora y la corriente que sale por el fondo de la
Despropanizadora, URV-T-3. Con este precalentamiento de la alimentacion a la

Desetanizaodra se consigue un mejor aprovechamiento energético.

En la Desetanizadora, el calor es suministrado por el Hervidor de Fondo de la
Desetanizadora, URV-E-1. Este es un hervidor de tipo termosifon que usa como medio
calefactor vapor de agua de alta presion. El producto de cabeza es condensado
parcialmente con el Condensador de Cabeza de la Desetanizadora, URV-E-2, que utiliza
agua de refrigeracion. Es importante puntualizar que la seccion de rectificacion de la
Desetanizadora ha sido disefiado mas estrecha que la seccion de rectificacibn como
consecuencia de la mayor cantidad de producto de fondo que de cabeza. Asimismo, en
esta columna se ha previsto una extraccion lateral tres platos por debajo de la cabeza

con objeto de decantar agua en un pequefio bote destinado al efecto.

Por un lado, el producto de fondos de la Desetanizadora, que es el de mayor
valor, es enviado hacia la Despropanizadora. Por otro lado, mientras que el producto
liquido de cabeza es reciclado como reflujo al plato de cabeza, el vapor no condensado
es enviado junto con el vapor procedente de la Unidad de Hidrodesulfuracién de Naftas
y con el vapor de la Estabilizadora de Platforming al Absorbedor Primario.

A esta columna de absorcion se la denomina URV-T-2 en planta. Los
condensados acuosos recogidos en el Bote de Decantacion de Agua y en el Bote de
Reflujo de la Desetanizadora, URV-D-1, son enviados hacia el Deposito de Aguas
Acidas de la Unidad de Crudo junto con el agua de refrigeracion del Intercooler del
Absorbedor Primario, URV-E-3.

En la Despropanizadora, la alimentacién liquida, parcialmente vaporizada como

consecuencia de la pérdida de presién a lo largo de la linea y del paso de la corriente a

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 2 5de 45

través de valvulas de control y de proceso, es fraccionada en un Producto Propano
Liquido por cabeza y en un Producto Butano Liquido por fondos. En el fondo de esta
columna, se estd suministrando calor mediante el Hervidor de Fondos de la
Despropanizadora, URV-E-4. Este hervidor es, como en el caso de la Desetanizadora,
de tipo termosifon. Sin embargo, el hervidor de la Despropanizadora emplea vapor de
baja presion. El vapor de cabeza de la Despropanizadora, después de condensado
totalmente y, en la practica, subenfriado, es bombeado como liquido por URV-P-4, la

Bomba de Producto Destilado y de Reflujo de la Despropanizadora.

Una parte de este liquido de cabeza constituye el Producto Propano Destilado
que es enviado hacia los Tanques de Almacenamiento de Propano pasando previamente
por el Secador de Producto Propano, URV-DR-1, y el Refrigerador de Producto
Propano, URV-E-8. El resto de propano condensado es reciclado al plato de cabeza de
la Despropanizadora como reflujo de la columna. Del mismo modo, en el Botellon de
Reflujo de la Despropanizadora, URV-D-2, se efectla periédicamente un venteo al

Sistema de Fuel Gas de la Refineria de los incondensables acumulados en este botellon.

Los fondos de la Despropanizadora constituyen el Producto Butano. Esta
corriente cede calor a la corriente de alimentacion a la Desetanizadora en el cambiador
URV-E-9, para su mejor aprovechamiento energético, y es aun mas enfriada por el
Refrigerador de Fondos de la Despropanizadora, URV-E-7, antes de ser presurizada

hasta los limites de bateria. La corriente de Producto Butano se destina habitualmente a:

a) Blending de gasolinas para ajustar la presion de vapor de estos carburantes.

b) Parque de Almacenamiento de Producto Butano.

Eventualmente, en condiciones extraordinarias, se efectla un reciclo de butano

al Condensador de Cabeza de la Columna de Destilaciéon de Crudo. Para impulsar tal

corriente liquida de reciclo se utiliza la Bomba de Reciclo de Butano, URV-P-6.
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Las corrientes de vapor de alimentacion a esta Unidad de Recuperacion de
Vapores son el vapor de cabeza de la Columna Estabilizadora de la Unidad de
Platforming y el vapor de cabeza del Stripper de la Unidad de Desulfuracion de Nafta.
La primera es presurizada hasta los limites de bateria de la Unidad de Recuperaciéon de

Vapores mientras que la ultima es comprimida por el Compresor de Gas N-C-1.

A continuacion, estas dos corrientes son mezcladas con el vapor de cabeza no
condensado de la Desetanizadora. La mezcla de vapores resultante es alimentada al
Absorbedor Primario, URV-T-2, por su parte inferior. En éste, se emplea aceite de
absorcion “lean oil” para la recuperaciéon de los componentes valiosos presentes en esta
mezcla gaseosa. Estos componentes son los hidrocarburos mas pesados, principalmente
propano y butano. El aceite “lean oil” es bombeado hacia el Absorbedor Primario por la

Bomba de Lean Oil de la Unidad de Destilacion de Crudo.

Mientras que esta corriente de aceite virgen “lean oil” entra a través de un
distribuidor por la parte superior del Absorbedor Primario, el aceite enriquecido (“rich
lean oil”) en los componentes menos volatiles recuperados sale del fondo bombeado por
URV-P-3, la Bomba de Fondos del Absorbedor Primario. La corriente de aceite
enriquecido es reciclada enviandose a la Columna Estabilizadora de la Unidad de
Destilacion de Crudo pasando previamente, para mejor aprovechamiento energeético, a

través del Cambiador de Fondos/Alimentacion de esa columna.

La Columna Estabilizadora de Crudo separa el aceite “rich lean oil” en un
producto de cabeza que es devuelto a la Unidad de Recuperacion de Vapores y en aceite
“lean oil” regenerado por fondos. El producto de cabeza es sometido a un tratamiento
Merox antes de ser enviado a la Unidad de Recuperacién de Vapores. Por otro lado, la
corriente de aceite regenerado obtenida por fondos es reciclada al Absorbedor Primario.

El Absorbedor Primario es una columna de platos, en total 24, dotada de una
refrigeracion intermedia. En efecto, el calor de absorcion generado en el Absorbedor
Primario es eliminado mediante el Intercooler del Absorbedor Primario, URV-E-3, lo

gue permite mayores rendimientos de absorcion, pues la absorcion es un fenbmeno
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fisicoquimico favorecido a bajas temperaturas. Este equipo de refrigeracion recoge la
extraccion lateral del plato niumero 12, el plato central de la columna, y la devuelve
refrigerada a la columna un plato por debajo. Como medio de refrigeracién se utiliza
agua, que una vez que ha ejercido su funcion de refrigeracion es enviada al Deposito de
Aguas Acidas de la Unidad de Crudo junto con los condensados acuosos recogidos en el

Bote de Decantacién de Agua y de Reflujo de la Desetanizadora.

El gas saliente por cabeza del Absorbedor Primario es enviado al Absorbedor
Secundario o Esponja, URV-T-4. El Absorbedor Esponja funciona esencialmente del
mismo modo que el Absorbedor Primario, es decir, es una columna de platos (en este
caso 16) dentro de la cual circulan en contracorriente una corriente gaseosa ascendente
de la que se quieren recuperar los componentes menos ligeros con una corriente de
aceite liquido de absorcion que en este caso se denomina aceite esponja. En el caso del
Absorbedor Esponja, sin embargo, no es necesario efectuar una extraccion lateral para
la refrigeracion intermedia y la eliminacion del calor de absorcion, pues ese calor

generado es practicamente nulo, despreciable.

El Absorbedor Secundario ha de retirar todos los hidrocarburos de cinco o mas
atomos de Carbono del vapor que deja el Absorbedor Primario, pero lo que se recupera
principalmente en él son los butanos y propano que todavia no habioan sido recuperados
en el Absorbedor Primario. El aceite esponja (“lean sponge oil”) que se emplea como
medio de absorcion es basicamente keroseno bombeado al Absobedor Esponja desde la
Unidad de Destilacion de Crudo por la Bomba de Aceite Esponja.

El aceite esponja enriquecido, cuando sale del Absorbedor Secundario, es
devuelto a la Torre de Crudo donde los componentes absorbidos son recuperados y el
aceite esponja es regenerado. Si las dos columnas de absorciébn son operadas con
acierto, la corriente de gas depurada saliente por cabeza del Absorbedor Esponja esta
constituida por componentes muy ligeros: hidrégeno, metano y etano, principalmente.
Es el fuel gas de refineria que acaba siendo enviado a la Red de Fuel Gas para ser

destinado luego a la produccion de hidrogeno o de vapor de agua.
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2.3. Planos y diagramas de proceso

Para la realizacion de este Proyecto Fin de Carrera Unicamente son necesarios

los siguientes planos y diagramas de proceso:

2.3.1. Diagrama de bloques de la Refineria.
Este es el plano n° 1 que se adjunta a continuacion. Este diagrama es

preciso para un mejor conocimiento de la ubicacion de la Unidad de
Recuperacion de Ligeros en la Planta. Con este diagrama se puede saber
con que otras unidades de la Refineria esta relacionada la Unidad de

Concentracion de Gases objeto de este Proyecto.

2.3.2. Diagrama de proceso de la Unidad de Recuperacion de Ligeros.
Este es el plano n® 2 que también se adjunta a continuacion. Este segundo
diagrama permite una mejor comprension de la situacion de la
Despropanizadora en el conjunto de la Unidad de Recuperaciéon de
Vapores. El diagrama muestra las interrelaciones entre las distintas
operaciones basicas que configuran la Unidad y todas las estrategias de
control regulatorio basico empleadas en la Unidad antes de que se

implemente el controlador multivariable DMC

2.3.3. Plano de tuberias e intrumentos de la Despropanizadora.
El plano n°® 3 expone esquematicamente el esquema regulatorio basico
usado en la columna objeto del Proyecto, con la nomenclatura utilizada y
mostrando ademds toda la instrumentacion de interés para simulacion;

siempreantesde implementado el controlador multivariable DMC.

2.3.4. Plano de tuberias e instrumentos de la Despropanizadora después de

implantado el controlador DMC
El plano n® 4 muestra como queda el sistema de control de la

Despropanizadora después de implantado el controlador DMC.
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2.4. Capacidad de la Unidad de Recuperacion de Ligeros

La Unidad de Recuperacion de Vapores, también llamada Unidad de
Conceentracién de Gases, ha sido disefiada para procesar 90.614,¥/[S& (3120
MMSCFD) de hidrocarburos gasesosos ligeros y 1.576/Bian (10.803 BPSD) de
hidrocarburos liquidos ligeros con el objetivo de producir 247/Bia (1.697 BPSD)
de Producto LPG Propano y 1.070,8ba (7.337 BPSD) de Producto LPG Butano.

2.5. Caracteristicas de carga

» Corrientes de alimentacion de hidrocarburos ligeros

Las corrientes de alimentacion de hidrocarburos ligeros a la Unidad, en las

condiciones de disefio, se encuentran tabuladas a continuacion:

Alimentacion 1 2 3 4 5
Componente
H, 0,136 0,544
Ci 5171 4,581 0,363 8,936 2,495
C, 52,662 30,799 3,946 16,375 12,111
Cs 136,44 72,03 9,117 27,578 26,082
iCq 74,571 34,382 3,629 23,496 19,504
nC4 267,619 51,301 11,158 5,534 3,402
iC5 2,54 0,907 0,136 6,26 7,802
nC5 0,59 0,091 0,045 0,045 0,045
TOTAL 539,729 194,636 28,395 88,224 71,441
MW 23,36 21,5 22,362 14,56 15,921
Kg/Hr 27.798 9.230 1.399 2.835 2.498

Corrientes de alimentaciéon en kmoles/hr

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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Las corrientes de alimentacion son aquellas que se dan cuando la Unidad de

Destilacion de Crudo estd procesando un crudo de Clase 1, la Unidad de Platforming
estd procesando, bajo condiciones de disefio, 2.33#Biam(16.000 BPSD) de

alimentacion de nafta a 96 RON EOR de severidad y la Unidad de Desulfuracion de
Naftas esta procesando, bajo condiciones de disefio, 3.396)f t23.000 BPSD) de
alimentacion a 96 RON MOR de severidad. El crudo de Clase 1 alimentado a la Unidad

de Crudo es detallado en las Especificaciones Técnicas para dicha Unidad.

Las corrientes de alimentacion especificadas en la tabla superior son:

Alimentaciéon n° 1 Producto liquido procedente de la cabeza de la
Estabilizadora de la Unidad de Destilacion de Crudo después de un

tratamiento de endulzamiento y desulfuracion en la Unidad Merox.

Alimentacién n°® 2 Producto liquido procedente de la cabeza de la

Estabilizadora de la Unidad de Platforming o Reformado Catalitico.

Alimentacion n° 3 Producto liquido procedente de la cabeza del Stripper de
la Unidad de Hidrodesulfuracién de Naftas después de un tratamiento de

endulzamiento en la Unidad Merox.

Alimentacion n° 4 Vapor de cabeza procedente de la Estabilizadora de la

Unidad de Platforming o Reformado Catalitico.

Alimentacién n° 5 Vapor de cabeza procedente del Stripper de la Unidad

de Hidrodesulfuracion de Naftas después de un lavado con aminas.

Las alimentaciones liquidas 1, 2 y 3 son cargadas en el Tanque Pulmén de

Alimentacion a la Desetanizadora, URV-D-3, mientras que las alimentaciones gaseosas

4y 5 son enviadas directamente al Absorbedor Primario, URV-T-2.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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» Aceites de absorcion “lean oil” y “lean sponge oil”

Las especificaciones de los aceites de absorcion empleados en la Unidad de

Recuperacion de Vapores, en condiciones de disefo, son las siguientes:

Aceite “lean oil” Aceite esponja
Gravedad en °API 59,5/64,3 Gravedad en °API 47,8/48,2
Peso Molecular 95,5 Peso Molecular 153,5
Intervalo de Ebullicién Intervalo de Ebullicién
(TBP), °C 18,3-165,6 (TBP), °C 165,6-494,3
Curva de Destilacion ASTM, °C Curva de Destilacion ASTM, °C

IBP 47,8 IBP 166,7
10% 69,4 10% 180,6
20% 82,2 20% 183,3
50% 106,1 50% 190,0
70% 126,7 70% 194,4
90% 144.4 90% 207,8

EP 158,9 EP 220,6

2.6. Recuperacion de LPG

La Unidad de Recuperacion de Ligeros ha sido disefiada para recuperar, como
Producto LPG Propano, una porcién del propano producido en la Unidad de Crudo, el
propano alimentado a la Columna de Estabilizacién de la Unidad de Platforming y el

propano alimentado al Stripper de la Unidad de Desulfuracion de Naftas.

Asimismo, la Unidad ha sido disefiada para recuperar, como Producto LPG
Butano y, también, como componente del Producto Gasolina, una porcién de los

butanos producidos en la Unidad de Destilacion de Crudo, los butanos alimentados a la

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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Estabilizadora de la Unidad de Platforming y los butanos alimentados al Stripper de la

Unidad de Desulfuracion de Naftas.

Se espera, bajo condiciones de disefio, una recuperacion del 89,2 % molar del

propano y una recuperacion del 99 % molar del butano.

2.7. Caracteristicas y especificaciones de los productos

Las caracteristicas de los productos obtenidos por la Unidad de Recuperacion de

Vapores, bajo condiciones de disefio, son las que se presentan en la siguiente tabla:

Caracteristicas de los productos de la Despropanizadora en condiciones de disefio

Producto Especificaciones @
Off-Gas saliente del Absobedor Secundario Segun se esta produciendo
Aceite rico del Absobedor Primario Segun se esta produciendo
Aceite rico del Absobedor Secundario Segun se esta produciendo
Propano Producto L 2 % Maximo
Cs 97 % Minimo
Cy 1 % Maximo

Agua®  NPGA Propano Comercial

Butano Producto e 2 % Maximo
Cs Entre 8y 14 %
Cy 84 % Minimo
Cs 1 % Maximo

Agua®  NPGA Butano Comercial

Nota (1): Todas las caracteristicas de los productos en condiciones de disefio vienen dadas en porcentaje
volumen estandar.
Nota (2): Las cantidades de humedad de los productos han de ser las especificaciones marcagas por la

normativa de la NGPA americana (Natural Gas Policy Act).

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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Por otro lado, las especificaciones comerciales de los productos propano y

butano en vigor en Espafia y que han sido aprobadas por el Ministerio de Industria y

Energia (MINER) son las que se muestran en la siguiente tabla:

Especificaciones de Mezclas Comerciales Propano y Butano

Caracteristicas Unidad Propano Butano Norm. ASTM
Densidad a 15 °C, minimo Kgll 0,502 0,560 D 1.657
Densidad a 15 °C, maximo Kall 0,535 - D 1.657
Humedad® - Exento - D 2.713
Agua separada - - Ausencia -
Azufre total maximo g/Nrh 0,1 0,1 D 2.784
Ensayo Doctor Test - Negativo Negativo -
Azufre corrosivo, maximo - 1b 1b D 1.838
Presién vapor a 37,8 °C Kg/ém  10-16 - D 1.267
Presién vapor a 50 °C, Kg/ém . 7,5 D 2.598
Residuo volatil maximé’ °C -36 +2 D 1.837
Poder calorifico inferior, Kcal/Kg 10.800 10.700 D 240
Poder calorifico superior, Kcal/Kg 11.900 11.800 D 240
Composicion: D 2.163
Hidrocarburos ¢ méximo %v. 2,5 2,0 -
Hidrocarburos g minimo %v. 80 - -
Hidrocarburos g méximo %v. - 20 -
Hidrocarburos ¢ minimo %v. - 80 -
Hidrocarburos ¢ méximo %v. 20 - -
Hidrocarburos g méximo %v. 15 15 -
Olefinas totales, maximo %v. 35 20 -
Olefinas + acetilenos, %v. 1.500 1.000 -

Olor - Caracteristico Caracteristico -

NOTA (1): Se considera “exento” cuando, en las condiciones descritas en la norma ASTM D 2.713, no se
obstruya la valvula por efecto del hielo antes de los primeros sesenta segundos del ensayo.

NOTA (2): El residuo volatil maximo se determina como la temperatura de evaporacion del 95% en
volumen, segun la norma ASTM D 1.837.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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2.8. Balances de materia

Los balances materiales, en condiciones de disefio, para la Unidad de

Recuperacion de Ligeros son presentados simplificadamente a continuacion:

Corrientes Entrantes Kg/Hr
Liquido de cabeza de la Estabilizadora de Crudo desulfurado 27.798
Liquido de cabeza del Stripper de Desulfuracion de Naftas 1.399
Vapor de cabeza del Stripper de Desulfuracién de Naftas 2.498
Liquido de cabeza de la Estabilizadora de Platforming 9.230
Vapor de cabeza de la Estabilizadora de Platforming 2.835
Aceite para el Absorbedor Primario 10.430
Aceite para el Absorbedor Esponja 5.216
Total 59.406
Corrientes Salientes Kg/Hr
Producto LPG Propano 5.661
Producto LPG Butano 27.813
Fuel Gas 4.442
Aceite rico del Absorbedor Primario 15.425
Aceite rico del Absorbedor Secundario 6.065
Total 59.406

2.9. Condiciones de disefio de los equipos

2.9.1. Desetanizadora

La Desetanizadora ha sido disefiada para elimipgrad@mponentes mas ligeros

en la alimentacion en una cantidad suficiente como para producir por fondos un

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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producto con un 0,37 %v. de.d.as condiciones de disefio de esta columna son las que

se muestran en la siguiente tabla:

Condiciones de disefio de la Desetanizadora

Condensador parcial

Hervidor de fondos de tipo termosifon

Relacion de reflujo externa 1,8 mol reflujo/mol producto cabeza
N° real de platos 36

Carga térmica del condensador 781.200 Kcal/Hr

Carga térmica del termosifon 2.217.600 Kcal/Hr
Condiciones de P y T en el botellén de reflujo 37,8°C a 27,1 Kgjcm
Condiciones de Py T en la cabeza de la columna 52,8 °C a 27,8°Kp/cm
Condiciones de P y T en la fondo de la columna 112,8 °C a 28,1 Kg/cm

2.9.2. Despropanizadora

La Despropanizadora ha sido disefiada para producir un producto propano de
cabeza que contenga un 1,0 %v. s @ un producto de fondos butano que contenga
entre 8 y 14 %v. de{Sus condiciones de disefio son mostradas en la siguiente tabla:

Condiciones de disefio de la Despropanizadora

Condensador total
Hervidor de fondos de tipo termosifon

Relacion de reflujo externa 6,3 mol reflujo/mol producto cabeza
N° real de platos 22

Carga térmica del condensador 2.923.200 Kcal/Hr

Carga térmica del termosifon 2.192.400 Kcal/Hr
Condiciones de P y T en el botellén de reflujo 43,3°C a 14,1 Rglcm
Condiciones de Py T en la cabeza de la columna 46,7 °C a 14,4°Kp/cm
Condiciones de P y T en la fondo de la columna 93,9 °C a 14,8 Kg/cm

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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2.9.3. Absorbedor Primario

El Absorbedor Primario ha sido disefiado para la recuperacion aproximada del
78 % mol de propano en la alimentacion de vapor a la columna de absorcion. Sus

condiciones de disefio son mostradas en la siguiente tabla:

Condiciones de disefio del Absorbedor Primario

Cabeza 48,9 °C a 17,9 Kg/tm

Fondos 53,3 °C a 18,3 Kg/ém
Procedencia del aceite “lean oil” Fondos de la Estabilizadora de Crudo
Caudal de aceite “lean oil” 108,9 Kmol/Hr

N° real de platos 24

Carga térmica del intercooler 128.500 Kcal/Hr

2.9.4. Absorbedor Secundario o Esponja

El Absorbedor Secundario o Esponja ha sido disefiado para la recuperacion del
99 % mol de € (hidrocarburos de cinco atomos de Carbono o mas) en el vapor
alimentado desde la cabeza del Absorbedor Primario al Secundario. Sus condiciones de

disefio son mostradas en la siguiente tabla:

Condiciones de disefio del Absorbedor Esponja

Cabeza 48,9 °C a 17,6 Kg/tm

Fondos 54,4 °C a 17,9 Kg/ém
Procedencia del aceite esponja Keroseno de la Unidad de Crudo
Caudal de aceite esponja 34,0 Kmol/Hr

N° real de platos 16

Intercooler Ninguno

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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2.10. Listado ilustrado de la Despropanizadora

Con este listado ilustrado de la Despropanizadora se intenta mostrar cada uno de
los datos de disefio de la columna que han sido necesarios para el desarrollo de los
modelos estacionario y dinamico de esta columna mediante simulacién. Estos datos son

principalmente datos de dimensionamiento de la columna y de su botellon de reflujo:

Columna Despropanizadora

Columna

Denominacion URV-T-3
Ne total de plato§” 22
Plato de alimentacio®? 6
Diametro de la column@ 170 cm.
Capacidad total 6.567 It.
Capacidad util 5.924 It
Tipo de condensador Total

Fondo de la columna

Tipo () Eliptico Korbbogen®/2)
Altura © 261 cm.

Nivel minimo® 0 cm.

Nivel maximo® 261 cm.
Diametrod 170 cm.

Seccién de rectificacion

N° de platos 16
Distancia entre platos 61 cm.
Altura de rebosadero 5cm.
Didmetro® 170 cm.

Seccion de agotamiento

N° de platos 6
Distancia entre platos 76 cm.
Altura de rebosadero 6,25 cm.
Diametro® 170 cm.

Nota (1): Los platos de la columna se numeran en orden ascendente, de tal modo que el plato de fondo de
la Despropanizadora seria el plato n° 1 y el de plato de cabeza seria el plato n° 22.
Nota (2): La alimentacién a la columna se efectda por encima del plato n° 6, no directamente al plato n° 6.

Nota (3): Estas dimensiones tienen como referencia la linea tangente del fondo de la columna.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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Los datos del botellon de reflujo necesarios para simulacion son:

Botellon de Reflujo de la Despropanizadora

Denominacion URV-D-2
Posicion Horizontal

Tipo de condensador Total

Tipo de cabezas Elipticas Korbbogendg/2)
Longitud® 670 cm.
Diametro® 190 cm.
Capacidad total 20.792 It.
Capacidad util 20.780 It.
Acumulacién permanente 100 %

Nota (1): La longitud de este depdsito se mide de tangente a tangente de modo que en esta longitud no
son computadas las alturas de las cabezas. La altura de las cabezas es la @iRadEstas mismas

afirmaciones son aplicables al fondo de la columna.

2.11. Factores de sobrecapacidad

Se define el factor de sobrecapacidad de una bomba como el porcentaje
adicional de caudal de liquido que puede suministrar esa bomba sobre su caudal
nominal; de este modo, si una bomba se ha disefiado con un factor de sobrecapacidad
del 15 % entonces esa bomba sera capaz de impulsar un caudal un 15 % mayor que su
caudal nominal. Se ha utilizado un factor de sobrecapacidad del 30 % para el disefio de
la Bomba de Aceite Esponja Enriquecido. Para el resto de las bombas de la Unidad de

Recuperacion de Ligeros, ha sido usado un factor de sobrecapacidad del 20 %.
2.12. Condiciones de limite de bateria
Las condiciones de disefio que se han utilizado, en los limites de bateria, para los

productos y las alimentaciones a la Unidad de Recuperacion de Ligeros son las que se

muestran en la tabla de la pagina siguiente:
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Condiciones de limite de bateria

Alimentaciones Presion ml'Qima, Terpperatura
Kg/cm“ g maxima, °C
Producto liquido, Unidad Merox 16,9 40,6
Liquido de cabeza, Estabilizadora Platforming 16,9 43,3
Vapor de cabeza, Estabilizadora Platforming 18,6 43,3
Vapor de cabeza, Stripper Hidrodesulfuracion 18,6 40,6
Aceite de absorcion “lean oil" 21,8 37,8
Aceite esponja “lean sponge oil” 21,1 43,3
Productos Presion ml’glima, Terpperatura
Kg/lcm “ g maxima, °C
Off-Gas a la Red de Fuel Gas 4,2 Segun se produce
Producto LPG Propano 16,5 37,8
Producto LPG Butano 7,4 37,8
Aceite “lean oil” enriquecido 21,4 Segun se produce
Aceite esponja enriquecido 6,0 Segun se produce

2.13. Servicios auxiliares

En las siguientes tablas, se presentan los requerimientos estimados en cuanto a
los Servicios Auxiliares para la Unidad de Recuperacién de Ligeros. Los Servicios

Auxiliares necesarios para tal Unidad son varios, a saber:

* Vapor de alta presion.
* Vapor de baja presion.
* Agua de refrigeracion.
* Energia eléctrica.

« Condensados.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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Estas exigencias se corresponden con el modo de operacion de la Unidad en las
condiciones de disefio especificadas en estas Bases de Disefio y considerando una
temperatura ambiental exterior de 30 °C.

Vapor de alta pres. Caracteristicas en los limites de bateria

Méaximo Minimo Normal
Presion, Kg/crhg 21,1 17,6 16,5
Temperatura, °C 251,7 237,8 226,7
Equipo Servicio Consumo Normal Kg/Hr
URV-E-1 Hervidor Desetanizadora 4.800
Vapor de baja pres. Caracteristicas en los limites de bateria

Méaximo Minimo Normal
Presion, Kg/crhg 5,3 3,5 2,8
Temperatura, °C 204,4 147,8 143,3
Equipo Servicio Consumo Normal Kg/Hr
URV-E-4 Hervidor Despropanizadora 4.300
Agua refrigeracion Caracteristicas en los limites de bateria
Entrante Saliente
Presion, Kg/crhg 4,2 Presion, Kg/cfg 2,1
Temperatura, °C 28,3 Temperatura, °C 48,9 maximo
Equipo Servicio Consumo Normal ni/Hr
URV-E-2 Condensador Cabeza Desetanizadora 83,1
URV-E-3 Intercooler Absorbedor Primario 13,6
URV-E-5 Condensador Cabeza Despropanizadora 239,4
URV-E-7 Refrigerador Fondos Despropanizadora 45,4
URV-E-8 Refrigerador Producto Propano 2,3

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 2 21 de 45

Energia eléctrica Caracteristicas en los limites de bateria

Voltios Ciclos Fases
560 W o0 menos 220 50 1
De 750 W a 110 KW 380 50 3
Por encima de 110 KW 6300 50 3
Equipo Servicio Consumo Normal KW
URV-P-1A&B Reflujo Desetanizadora 12,3
URV-P-3A&B Fondos Absorbedor Primario 8,9
URV-P-4A&B Reflujo & Destilado Despropanizadora 40,0
URV-P-5A&B Alimentacion Desetanizadora 91,0
URV-P-6 Reciclo Butano 8.8

Total 152,2

(*) A flujo maximo. Servicio intermitente.

Condensados

Caracteristicas en los limites de bateria

Presién, Kg/crhg

Temperatura, °C

4,2
Segun se esta produciendo

Equipo Servicio Consumo Normal Kg/Hr
URV-E-1 Hervidor Desetanizadora 4.800
Condensados Caracteristicas en los limites de bateria

Presion, Kg/crhg

Temperatura, °C

Equipo

2,5

Segun se esta produciendo

Servicio Consumo Normal Kg/Hr

URV-E-4

Hervidor Despropanizadora 4.300

José Luis Abanades Garcia
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2.14. Instrumentacion y control

2.14.1. Introduccion

Se puede entender por Control de Procesos el conjunto de actuaciones orientadas
al mantenimiento de unas condiciones estacionarias de operacion de acuerdo con unos

valores fijados previamente de las variables de proceso involucradas.

El Control de Procesos tiene una estructura jeraquizada conforme a los

siguientes niveles de automatizacion:

1. Control Regulatorio Basico.

2. Estrategias de Control Avanzado.

3. Control Multivariable Predictivo.

4. Optimizacion en Linea.

Dentro de la estructura jerarquica que tiene el Control de Procesos, el sistema de
control preexistente que se encuentra implantado para la Unidad de Recuperacion de

Ligeros se podria enmarcar dentro del conocido como Control Regulatorio Basico.

Con este sistema de control, se garantiza al menos la operacién segura y estable
de la Unidad. Sin embargo, este Proyecto Fin de Carrera plantea la necesidad de no sélo
incrementar la estabilidad y seguridad en la operaciéon de la Despropanizadora sino que,
ademas, expone la necesidad de acercar el funcionamiento de esta columna al éptimo
econdémico. Por ello, se planea la implantacion de un controlador multivariable

predictivo DMC para esa columna.
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Antes de comenzar con el desarrollo del Proyecto, es preciso establecer como se
encuentra la Unidad, en general, y la Despropanizadora, en particular, en lo que se

refiere a los sistemas de control y de instrumentacion.

La Unidad, como ya se sabe, consta de dos columnas de destilacion en serie, la
Desetanizadora y la Despropanizadora, que se encuentran en paralelo con dos columnas

de absorcion en serie, el Absorbedor Primario y el Absorbedor Secundario.

El primer objetivo de la Unidad de Recuperacion de Ligeros consiste en
proporcionar una eficiente separacion entre el propano y butano que se estan
alimentando a la Unidad, minimizando las pérdidas de propano al Sistema de Fuel Gas

de la Refineria y los consumos de vapor de agua y otros servicios auxiliares.

El sistema de control que, en la actualidad, se esta empleando para operar la
Unidad se diseid en su momento para garantizar unos objetivos que pueden ser

organizados en orden creciente de prioridad, como se muestra a continuacion:

a) Seguridad y estabilidad asegurandose el cumplimiento de balances de

materia y el control de la presién en las distintas columnas.

b) Satisfaccion de las limitaciones de los equipos garantizando que no se
produzca el llenado completo o el vaciado completo de depdsitos y de los
fondos de las columnas que integran la Unidad.

c) Control de calidad de los productos, especialmente del butano y propano.

Con el sistema de control que actualmente se esta utilizando, el objetivo de
control de calidad es dificil de cumplir dados los probables acoplamientos que se
pueden producir al intentar controlar simultdneamente las composiciones de cabeza y de
fondos de la Despropanizadora. Por ello, para solventar el acoplamiento entre, al menos,
dos variables a controlar, el Proyecto propone el desarrollo de un control MBPC que

asimismo garantizar4 un modo de operacién mas cercano al completamente optimizado.
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2.14.2. Nomenclatura

La nomenclatura usada para la instrumentacion instalada sigue las normas ISA.
Esta es la mas empleada en el campo de la Ingenieria de Control de Procesos. La
nomenclatura ISA se muestra en el Anexo 3 de este Proyecto Fin de Carrera.

Cada uno de los elementos que configuran los diagrama de procesos y de

tuberias e intrumentos de la Unidad son denominados conforme al siguiente patron:

URV-XXX-00NN

donde URYV responde a Unidad de Recuperacion de Vapores, XXX a tres letras
(al menos un caracter) que denotan la funcion de ese elemento, ya sea un elemento de
intrumentacion o una operacion unitaria propia del proceso, y donde NN son dos
nameros de identificacion del elemento. El “carnet de identidad” de cada elemento sera
por lo tanto este codigo URV-XXX-O0NN.

Los distintos tipos de elementos de instrumentacion empleados en la Unidad,

segun esta nomenclatura, son los siguientes:

CAUDAL TEMPERATURA

FIC Indicador y controlador TIC  Indicador y controlador

Fl Indicador TI Indicador

FC Controlador TC Controlador

FT Transmisor TT Transmisor

FV Valvula TV Valvula

FALL Alarma de caudal muy bajo TW  Vaina de medida

FSLL Interruptor de caudal muy bajo TIE Indicador y elemento primario
FO Orificio de medida
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PRESION NIVEL

PIC Indicador y controlador LIC  Indicador y controlador
Pl Indicador LI Indicador

PC Controlador LC Controlador

PT Transmisor LT Transmisor

PV Vélvula LV Vélvula

PAL Alarma de presion baja LAL Alarma de nivel bajo
PAH Alarma de presion alta LAH Alarma de nivel alto
PSL Interruptor de presion baja LSL Interruptor de nivel bajo
PSH Interruptor de presion alta LSH Interruptor de nivel alto
PSV  Vavula de seguridad LG Mirilla de vidrio

PDY Convertidor de presion diferencial LY Convertidor

ANALISIS VARIOS

AE Elemento de andlisis en linea SC Conexion de toma de muestras
Al Indicador SS Interruptor de velocidad
AL Valor minimo de analisis ST Transmisor de velocidad
AS Interruptor TCHR Cémara de prueba

AT Cromatografo EOV Valvula motorizada

AY Convertidor

En cuanto a los equipos de proceso:

EQUIPO DE PROCESO

O m T - O

Tanque o depdésito

Columna de destilacion o de absorcion
Bomba

Cambiador de calor

Compresor

Secador
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2.14.3. Objetivos de control actuales y futuros

Los objetivos de control garantizados por el momento con el esquema
regulatorio que se esta utilizando en la Unidad son los objetivos de seguridad y
estabilidad en la Unidad (aseguramiento del cumplimiento de los balances de materia y
energia) y de satisfaccion de las limitaciones dimensionales de los equipos. También se
esta intentando controlar la calidad de los dos productos en la Despropanizadora pero es
seguro que con dificultades debido al muy probable acoplamiento entre los

controladores encargados de satisfacer esos requerimientos.

Lo que ya no puede permitir el esquema de control preexistente es la
minimizacion de la propagaciéon de perturbaciones, ni conseguir objetivos de

minimizacién de consumos energéticos para las especificaciones de productos dadas.

Aunque en una concepcion general del control de la Unidad, estos objetivos no
son los prioritarios (los prioritarios son los que ya se cubren con el esquema actual, base
de partida de este Proyecto), si parece muy interesante tratar de desarrollar un nuevo
esquema atendiendo a nuevas estrategias para tratar de cumplir estos objetivos que
sobre todo redundan en la mejora de aspectos importantes como la calidad y la

economia en la Unidad.

Se puede intentar satisfacer estos nuevos objetivos pero el control de esta
Unidad se ve complicado dada la presencia de dos columnas de destilacion. La
destilacion es un proceso multiestado con grandes tiempos muertos y no linealidades
gue hacen complicado su control, mas aun cuando es de esperar grandes perturbaciones
y complejas interacciones dinamicas que derivan en el acoplamiento del control de las

calidades de cabeza y fondos. Esto es especialmente critico en la Despropanizadora.

Por ello, este Proyecto plantea la implementacion, sobre el esquema de control
preexistente, de un controlador multivariable predictivo comercial DMC para la
Despropanizadora. Precisamente en la Despropanizadora porque es en ella donde las

exigencias de calidad son cruciales (en esta columna se separan los productos finales) y
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donde la minimizacion de perturbaciones es importante pues es una operacion unitaria
final dentro de la Refineria por lo que las perturbaciones que la pueden afectar son
muchas. La implementacién de este controlador comercial garantiza, ademas, el seguro

acoplamiento que se produce en esta columna al tratar de controlar dos calidades.

Concretamente, los objetivos de control adicionales que se quieren cumplir en la

Despropanizadora con la implementacion del controlador comercial DMC son:

1. Mantenimiento de la especificacion en butanos del producto propano.

2. Mantenimiento del contenido de propano en el producto butano tan elevado
como sea posible siempre cumpliéndose las especificaciones establecidas: de

8 a 14 % en volumen estandar.

3. Minimizaciéon de los consumos energéticos de un modo coherente con los

objetivos anteriormente marcados.

Las perturbaciones mas frecuentes a considerar son las que se produzcan en el
caudal, temperatura y composiciéon de la alimentacion a la columna y las que se den en
los servicios de hervidor y condensador. Las que se tendran en cuenta en el desarrollo
del controlador DMC seran exclusivamente las que se den en la alimentacion a la

columna pues las otras tienen una influencia minima.

2.14.4. Estrategia y esquema de control basico actuales

Las estrategias de control, que se estan empleando en la actualidad en esta
Unidad y que se quiere mejorar con la implementacion del controlador DMC en la
Despropanizadora, son las mostradas en los planos adjuntados en este Proyecto.
Adicionalmente, se ha afiadido el plano de tuberias e instrumentos n°® 4 que muestra

como quedara la Despropanizadora después de la implantacién del controlador DMC.
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El objetivo, ahora, es el de explicar cuales son las estrategias de control actuales
y el esquema regulatorio basico preexistente, ambos disefiados en su momento, pues

constituyen las bases de disefio del Proyecto de implantacién del futuro DMC.

Las estrategias de control que se hayan implementadas en la Unidad de
Recuperacion de Ligeros cubren el campo del Control Basico de Procesos. En el
proyecto en el que se diseid0 el esquema de control actual, estas estrategias se

consideraron para cumplir:

1. Seguridad y estabilidad de operacion.

2. Satisfaccion de las limitaciones dimensionales de los equipos. Lo que se trata

es de evitar el vaciado o llenado completo de acumuladores.

3. Control de la calidad de los productos propano y butano.

A grandes rasgos, se podria decir que, actuamente, se esta controlando el nivel
de todos los depdsitos y fondos de las columnas. No se regula, sin embargo, el nivel del
botellon de reflujo de la Despropanizadora, URV-D-2, pues este depdsito se encontrara
permanentemente lleno en condiciones normales de operacion por las razones que se

apuntaran mas tarde.

Todos estos controladores de nivel se hayan dentro de cascadas de control. En

las cascadas de control de nivel de los recipientes se van a encontrar dos controladores:

a) El controlador primario que en este caso seria el controlador de nivel del
acumulador de liquido, depésito o fondo de columna.

b) EIl controlador secundario que, en este caso, seria el controlador de caudal de

extraccion de liquido del acumulador.
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En la cascada la salida a valvula del controlador primario fija el punto de
consigna del controlador secundario. Dentro de la cascada, el lazo secundario ha de
tener una respuesta mas rapida que el dominante y suele ser simplemente proporcional

ya que al controlador no le afecta el error permanente.

Con esta estrategia de control se consigue minimizar perturbaciones en el nivel
de los acumuladores producidos por las fluctuaciones de nivel provocadas por la

agitacion que produce la caida de liquido sobre el volumen acumulado.

Para vigilar alin mas el cumplimiento de los requerimientos de seguridad en el
nivel de los acumuladores, todos los depdsitos y todos los fondos de columna han sido

provistos de alarmas e interruptores de nivel de alta y de baja.

El control de temperatura de fondos de las columnas de destilacion también se
efectla en cascada actuando el controlador primario de temperatura sobre el caudal de

alimentacion de vapor en el hervidor de fondo (en ambos casos de tipo termosifon).

Con ello, se trata de garantizar el control de composicion del caudal de fondo de
ambas columnas. Las temperaturas que se controlan son medidas en el plato n°® 4 de
fondo de la Desetanizadora, URV-T-1, y en el propio fondo de la Despropanizadora,
URV-T-3, dado que estos son los platos sensibles. El control de composicion basado en
el plato sensible busca aquel plato de la columna cuya temperatura sea un valor del que
se pueda inferir la composicién de la corriente de producto que se quiere controlar.

No existe control de composicion del producto de cabeza de la Desetanizadora.
En efecto, esta columna funciona con condensacién parcial de modo que el vapor no
condensado es enviado a absorcidén y su composicion no es controlada confiando que las
dos columnas de absorcion y sus lazos de control garantizaran una recuperacion al
maximo de los valiosos propano o butanos. Ademas todo el liquido que ha sido

condensado es enviado como reflujo total a la cabeza de la columna.
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Unicamente ese liquido condensado es controlado en nivel en el botellén de
reflujo, URV-D-1, tratando de garantizar que al menos el agua decantada no sea enviada
como reflujo a la columna. Ese controlador de nivel de hidrocarburo sobrenadante sobre

el agua decantada actua sobre la apertura de valvula del reflujo total de condensado.

El control de composicion del producto propano en la Despropanizadora se esta
realizando con un lazo sencillo PID de control del caudal de reflujo. La regulacion en
esta columna esta configurada de tal modo que el propano, producto de cabeza, esta
siendo controlado por manipulacion directa de su caudal en el lazo de presion en la

cabeza de la columna mientras que el butano de fondos esta siendo controlado en nivel.

Esta configuracion de control de la Despropanizadora se completa por

manipulacion de los flujos internos a través de ese control de reflujo.

Hay que sefialar ademas que la estrategia preexistente de control de la
Despropanizadora realiza una regulacion directa del flujo del producto de menor caudal
(propano producto) por lo que es adecada para relaciones de reflujo elevadas y
produccion de propano baja. También, es adecuada para procesos, como esta columna,
donde se producen trastornos del balance de energia y favorece gran pureza del propano

aungue con acoplamiento entre los lazos de control de calidad.

Por todo ello, para optimizar la produccién de propano y butano, el consumo
energeético en la columna y, sobre todo, para eliminar el acoplamiento que representa, en
la estrategia actual de control, intentar conseguir dos objetivos de composicion
contrapuestos, este Proyecto propone el desarrollo de un controlador multivariable
predictivo DMC, aunque bajo un punto de vista no convencional: modelos rigurosos

desarrollados mediante simulacion en vez de los usuales identificados.

Para garantizar la operacion segura de las columnas de destilacion, en el sistema
regulatorio actual se controla la presion en las cabezas de ambas. Antes de entrar en
detalle hay que tener en cuenta que la Desetanizadora funciona con condensacion

parcial y la Despropanizadora funciona con condensacion total.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 2 31 de 45

En la Desetanizadora, dado que ésta funciona con condensacion parcial de
destilados, el control de presién es recomendable que se haga sobre el vapor saliente del
botellon de reflujo. Esto permite una accion regulatoria directa y rapida sobre la presion
en la columna. No se considerd en su momento el uso de métodos hibridos de control de

presién pues en esa corriente de destilado no condensado no habra incondensables.

En el caso de la Despropanizadora, dado que ésta trabaja con condensacion total
de destilados, se esta usando un control de presion manipulando la carga térmica del
condensador, URV-E-5 A/B. Se ha considerado el muy habitual control por inundacién
del condensador para columnas con condensacion total. En esta estrategia, se controla la
presion de cabeza de la columna abriendo o cerrando la valvula de salida de destilado
permaneciendo el botellén de reflujo de esta columna lleno en condiciones habituales de
operacion y variando el &rea de inundacion del condensador de reflujo. Es precisamente
esa variacion del area de inundacion la que facilita el control de la presion de la

Despropanizadora por manipulacién, indirecta, de la carga térmica del condensador.

El fundamento de esta estrategia es el siguiente: un aumento de la presién en
cabeza sobre el punto de consigna establecido en automatico es debido a una mayor
cantidad de vapor de cabeza, por lo que sera preciso condensar una mayor cantidad de
vapor en el condensador para poder adecuar esta presion. Para ello se actia sobre el
caudal de destilado de modo que, teniendo en cuenta que el condensador es total, el
controlador abriria la valvula de salida del destilado provocando una bajada en el nivel
de inundacion del condensador o, lo que es lo mismo, un aumento del area de
condensacion. De este modo, se condensaria una mayor cantidad de vapor para adecuar
la presiébn medida al punto de consigna del controlador. En todo momento, dentro de
este razonamiento, el botellén de reflujo se haya practicamente lleno y la acumulacion

de liquido solamente varia en el condensador de cabeza.

Para aplicar esta estrategia de control, fue preciso en el disefio del esquema de
control actual que en planta el botellon de reflujo se sitie por debajo de los dos equipos
de condensaciéon URV-E-5 A y B. El condensador inferior ha sido dotado incluso de
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una mirilla de vidrio para que se pueda observar en planta cual es el nivel de

acumulacion de condensado en su interior.

Esta estrategia de control de presion tiene, sin embargo, una peculiaridad y es
gue produce un ligero subenfriamiento del destilado facilitado aun todavia mas teniendo
en cuenta que el condensador de cabeza, en condiciones normales de operacion,

funciona con la valvula de agua de refrigeracion completamente abierta.

Por cuestiones de seguridad y de estabilidad de operacion en los hervidores de
fondo de las dos columnas de destilacion, han sido establecidos sendos controladores de
nivel de hidrocarburo liqguido acumulado dentro de los termosifones. Estos
controladores regulan la cantidad de hidrocarburo acumulado abriendo o cerrando la
valvula de agua condensada que sale del termosifon. El funcionamiento es analogo al
antes explicado: se regula ese nivel mediante una mayor o menor inundacion de la

superficie tubular, considerando que ahora es un calentamiento y no una condensacion.

Por otro lado, en las columnas de absorcion se esta controlando el nivel de sus
fondos en cascada para garantizar una operacion en la que los fondos no se vacien por
completo o rebosen. Para controlar la absorcién de los valiosos propano y butanos que
acompafan al fuel gas se controla, mediante lazos sencillos de control de caudal, las
corrientes de alimentacion de los aceites de absorcion. Estos lazos sencillos han sido

integrados en sendas estrategias control avanzado de relacién o “ratio control”.

En efecto, tanto el caudal de alimentacion del aceite “lean oil” como del aceite
esponja estan controlados mediante sendos modulos de control de relacidbn tomandose
en ambos casos el caudal final de fuel gas saliente del Absorbedor Esponja, URV-T-4,
como segundo “input” a los modulos de “ratio control”. El control de presion
Absorbedor Primario, URV-T-2, y del Absorbedor Esponja esta garantizado con la

regulacion de ese caudal de fuel gas saliente por cabeza del ultimo.

Todos los equipos de intercambio de calor que emplean agua de refrigeracion

funcionan con las véalvulas de agua de refrigeracion en modo manual. En condiciones
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normales de operacion, estas valvulas se encuentran completamente abiertas. Por

supuesto en la instrumentacion actualmente instalada se previd, por cuestiones de

seguridad, el empleo de venteos y valvulas de descarga para cada uno de los equipos.

2.14.5. Listado de instrumentacién y control

Los principales controladores que configuran el actual control en la Unidad son:

CONTROLADOR VAR. CONTROLADA VAR. MANIPULADA SITUACION

TANQUE PULMON DE ALIMENTACION A LA UNIDAD, URV-D-3

URV-PIC-0006 Presién vapor a U.Crudo Caudal vapor a U.Crudo DCS pantalla
URV-LIC-0007 Nivel agua decantada Caudal agua decantada  Local
URV-LIC-0005 Nivel LPG en tanque Pto. Consigna FIC-7 DCS pantalla
URV-FIC-0007 Caudal alimen. Desetan. Caudal alimen. Desetan. DCS pantalla
DESETANIZADORA, URV-T-1

URV-LIC-0011 Nivel botellon reflujo Caudal de reflujo DCS pantalla
URV-PIC-0009 Presion vapor no cond.  Caudal vapor no conden. DCS pantalla
URV-TIC-0003 T2 plato sensible (4) Pto. Consigna FIC-9 DCS pantalla
URV-FIC-0009 Caudal vapor agua herv. Caudal vapor agua herv. DCS pantalla
URV-LIC-0036 Nivel hidrocarburo herv. Caudal agua condensada Panel
URV-LIC-0009 Nivel fondo Desetaniz.  Pto. Consigna FIC-10 DCS pantalla
URV-FIC-0010 Caudal salida fondos Caudal salida fondos DCS pantalla

DESPROPANIZADORA, URV-T-3

URV-PIC-0014 Presién cabeza Desprop. Caudal propano product. DCS pantalla
URV-FIC-0012 Caudal de reflujo Caudal de reflujo DCS pantalla
URV-TIC-0011 T2 fondo Despropaniz. Pto. Consigna FIC-13 DCS pantalla
URV-FIC-0013 Caudal vapor agua herv. Caudal vapor agua herv. DCS pantalla
URV-LIC-0037 Nivel hidrocarburo herv. Caudal agua condensada DCS pantalla
URV-LIC-0015 Nivel fondo Desprop. Pto. Consigna FIC-14 DCS pantalla
URV-FIC-0014 Caudal butano product. Caudal butano product. DCS pantalla
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CONTROLADOR VAR. CONTROLADA VAR. MANIPULADA SITUACION

ABSORBEDOR PRIMARIO, URV-T-2

URV-FIC-0001 Alimentacion “lean oil”  Alimentacién “lean oil” DCS pantalla
URV-LIC-0001 Nivel fondo Absorb.#° Pto. Consigna FIC-2 DCS pantalla
URV-FIC-0002 Caudal “rich lean oil” Caudal “rich lean oil” DCS pantalla

ABSORBEDOR SECUNDARIO O ESPONJA, URV-T-4

URV-FIC-0003 Alim. “lean sponge oil”  Alim. “lean sponge oil” DCS pantalla
URV-LIC-0003 Nivel fondo Absorb.®° Pto. Consigna FIC-5 DCS pantalla
URV-FIC-0005 “rich lean sponge oil” “rich lean sponge oil” DCS pantalla
URV-PIC-0004 Presion fuel gas enviado Caudal fuel gas enviado DCS pantalla

Por otra parte, la instrumentacién de medida y control que esta utilizando el
esquema regulatorio preexistente de la columna Despropanizadora es la que se muestra
en la siguiente tabla. Esta informacion resulta particularmente interesante para el

desarrollo de este Proyecto Fin de Carrera:

INSTRUMENTO FUNCION SITUACION

Alimentacién a la Despropanizadora y platos

URV-FT-0010 Transmisor de caudal de alimentacion a la columna Local
URV-FI-0010 Indicador de caudal de alimentacion a la columna  DCS pantalla
URV-TI-0123 Indicador de temperatura de alimentacion DCS pantalla
URV-AI-0101 Indicador de €en alimentacion a la columna Local
URV-AE-0105 Elemento 3 anélisis de la alimentacion Local
URV-AT-0100 Cromatdégrafo de andlisis En linea

URV-TI-0124 T2 del plato n° 11 de la columna (plato 1 de fondo) DCS pantalla
URV-TI-0151 T2 del plato n° 6 de la columna (plato 1 de fondo) DCS pantalla
URV-PDY-0015 Indicacion de pérdida de carga en la columna DCS pantalla
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INSTRUMENTO FUNCION

SITUACION

Cabeza y condensador de cabeza, URV-E-5 A/B, de la Despropanizadora

URV-PSH-0035

Interruptor de alta presion de cabeza de la columna Local

URV-PAH-0035 Alarma de alta presion de cabeza de la columna DCS pantalla
URV-PT-0014 Transmisor de presién de cabeza de la columna Local
URV-PIC-0014 Controlador-indicador de la presion de cabeza DCS pantalla
URV-PV-0014 Vélvula de apertura controlada por URV-PIC-0014 Local
URV-TI-0115 Temperatura de los gases salientes de cabeza DCS pantalla
URV-TI-0153 T2 del agua de refriger. de retorno en condensador DCS pantalla
URV-LG-0020 Mirilla de vidrio para nivel en condensador cabeza Local
URV-TI-0018A Indicador T2 hidrocarburo entre URV-E-5 Ay B Local
URV-FT-0043 Descarga eventual de gases de cabeza a U. Hidr6g. Local
URV-FI-0043 Descarga eventual de gases de cabeza a U. Hidrég. DCS pantalla
URV-FT-0044 Descarga eventual de gases de cabeza a sist. fuelgas Local
URV-FI-0044 Descarga eventual de gases de cabeza a sist. fuelgas DCS pantalla
URV-PSV-0010 Valvula de descarga de seguridad de la cabeza (1?) Local
URV-PSV-0006  Valvula de descarga de seguridad de la cabeza (2%) Local
URV-PSV-0009 Valvula de descarga de seguridad del condensador Local
Botellon de reflujo de la Despropanizadora, URV-D-2

URV-LG-0018 Mirilla de vidrio para nivel botellon de reflujo Local
URV-LT-0017 Transmisor de nivel en el botell6n de reflujo Local
URV-LSL-0017 Interruptor de bajo nivel en el botellon de reflujo Local
URV-LAL-0017  Alarma de bajo nivel en el botellén de reflujo DCS pantalla
URV-LY-0017 Convertidor medida de nivel en el botellon Local
URV-LI-0017 Indicacidn de nivel en el botellon de reflujo DCS pantalla
URV-PI-0016 Indicacion de la presion de descarga de incondens.  Local
URV-TI-0121 T2 de salida del liquido condensado del botellén DCS pantalla
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INSTRUMENTO FUNCION SITUACION
Reflujo en cabeza de la Despropanizadora y propano producto
URV-PI-0017

Presion de impulsion de las bombas de reflujo Local
URV-PI-0018
URV-AE-0102 Elemento ' anélisis de propano en esa impulsién Local
URV-AI-0102A  C; en propano producto DCS pantalla
URV-AI-0102B Butano normal en propano producto DCS pantalla
URV-AI-0102C Isobutano en propano producto DCS pantalla
URV-AI-0102D Riqueza del propano producto DCS pantalla
URV-AY-0001 Contenido molar de butanos en propano producto  DCS pantalla
URV-FT-0012 Transmisor del caudal de reflujo de la columna Local
URV-FIC-0012 Controlador-indicador del caudal de reflujo DCS pantalla
URV-FV-0012 Valvula de apertura controlada por URV-FIC-0012 Local
URV-FT-0128 Transmisor del caudal de reflujo de la columna Local
URV-FSLL-0128 Interruptor de caudal muy bajo de reflujo Local
URV-FALL-0128 Alarma de caudal muy bajo de reflujo DCS pantalla
URV-EOV-0037 Valvula motorizada comandada por FSLL-128 Local
URV-TI-0119 T2 del propano entrante a cambiador URV-E-8 DCS pantalla
URV-TI-0120 T2 del propano saliente de cambiador URV-E-8 DCS pantalla
URV-TI-0021 T2 del agua de refriger. de retorno en URV-E-8 Local
URV-FT-0015 Transimisor de caudal de propano a almacenam. Local
URV-FI-0015 Indicador de caudal de propano a almacenamiento  DCS pantalla
URV-PSV-0008 Valvula de descarga de seguridad de URV-E-8 Local
FONDO DE LA DESPROPANIZADORA
URV-PI-0015 Indicador de presion en el fondo de la columna Local
URV-LG-0016 Mirilla de vidrio para nivel de fondo de la columna Local
URV-LT-0015 Transmisor de nivel en el fondo de la columna Local

URV-LSL-0043
URV-LAL-0043

Interruptor de bajo nivel en el fondo de la columna Local

Alarma de bajo nivel en el fondo de la columna DCS pantalla
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INSTRUMENTO FUNCION SITUACION
FONDO DE LA DESPROPANIZADORA

URV-LSH-0025 Interruptor de alto nivel en el fondo de la columna  Local
URV-LAH-0025 Alarma de alto nivel en el fondo de la columna DCS pantalla
URV-LIC-0015 Controlador-indicador del nivel de fondo DCS pantalla
URV-FT-0014 Transmisor del caudal de fondo de la columna Local
URV-FIC-0014 Controlador-indicador del caudal de fondo DCS pantalla
URV-FV-0014 Vélvula de apertura controlada por URV-FIC-0014 Local
URV-TI-0117 T2 de hidrocarburo saliente del fondo de la columna DCS pantalla
URV-TI-0146 T2 de butano de fondos saliente de URV-E-9 DCS pantalla
URV-TI-0122 T2 precalentamiento alim. Desetaniz. en URV-E-9  DCS pantalla
URV-TI-0118 T2 de butano de fondos saliente de URV-E-7 a TKS DCS pantalla
URV-TI-0152 T2 del agua de refriger. de retorno en URV-E-7 DCS pantalla
URV-FT-0042 Transmisor de caudal de butano producto a tanques Local
URV-FI-0042 Indicador de caudal de butano producto a tanques  DCS pantalla
URV-HS-0110B Toma de muestras de fondo de Despropanizadora  DCS pantalla
URV-AE-0103 Elemento A andlisis de butano producto a tanques Local
URV-AI-0103A Propano en producto butano DCS pantalla
URV-AI-0103B Rigueza de butano normal en producto butano DCS pantalla
URV-AI-0103C Rigueza de isobutano en producto butano DCS pantalla
URV-AI-0103D Pentanos en el producto butano DCS pantalla
URV-AY-0002 Contenido molar de propano en butano producto DCS pantalla
URV-PI-0019 Presion de salida de URV-P-6 butano a Ud. Crudo  Local
URV-FT-0011 Recirculacion de butano producto a Unidad Crudo  Local
URV-FIC-0011 Recirculacion de butano producto a Unidad Crudo  DCS pantalla
URV-FV-0011 Recirculacion de butano producto a Unidad Crudo  Local
URV-PSV-0011 Valvula de descarga de seguridad de fondos Local
URV-PSV-0007  Valvula de descarga de seguridad de URV-E-7 Local
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INSTRUMENTO

FUNCION SITUACION

Hervidor de fondo de la columna, termosifén URV-E-4

URV-TI-0116 T2 de hidrocarburo saliente termosifon vuelto a col. DCS pantalla
URV-TI-0147 T2 de servicio de vapor de agua en hervidor DCS pantalla
URV-TI-0148 T2 de agua condensada saliente hervidor DCS pantalla
URV-TT-0011 Transmisor de T2 de fondo en la columna Local
URV-TIC-0011 Controlador-indicador de T2 de fondo DCS pantalla
URV-FT-0013 Transmisor del caudal de servicio de vapor de agua Local
URV-FIC-0013 Controlador-indicador del caudal de vapor de agua DCS pantalla
URV-FV-0013 Valvula de apertura controlada por URV-FIC-0013 Local
URV-PI-0037 Indicador de presion en el termosifén lado agua Local
URV-LG-0039 Mirilla de vidrio para nivel inundacién termosifén  Local
URV-LT-0037 Transmisor de nivel inundacion en el termosifon Local
URV-LY-0037 Interruptor de nivel inundacion en el termosifon Local
URV-LIC-0037 Controlador-indicador del nivel inundac. termosifon DCS pantalla
URV-LV-0037 Vélvula de apertura controlada por URV-LIC-0015 Local

2.14.6. Criterios de sintonizacion de los controladores

La bibliografia no proporciona los parametros de sintonizacion de los

controladores para el proceso, por lo que ha sido preciso decidir una sintonizacion de

todos los lazos con objeto de poder continuar con el Proyecto.

Los lazos de control que se estan usando en el actual esquema de control estan
basados en el algoritmo PID (proporcional-integral-derivativo). Este algoritmo es
apropiado para ser usado en lazos de realimentacion. En el algoritmo, exiten tres
parametros a sintonizar o ajustar: la ganakgit constante de tiempo integrgly la
constante de tiempo diferencifj. La sintonizacion o ajuste de sintonias se realiza para
poder conseguir una calidad de control aceptable. Ademas del ajuste del lazo, existe otra
cuestion basica por resolver: ¢qué tipo de controlador (P, PI, PID) parece apropiado

para las acciones de control que deben implementarse?.
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En el esquema actual, la sintonizacion de estos controladores se ha realizado
usando el método de Ziegler-Nichols que esta basado en el comportamiento del proceso
en el dominio del tiempo. El ajuste de parametros de los controladores deberia realizarse

con datos reales de proceso y su realizacion acabaria en campo por prueba y error.

Como esto no es posible, se ha realizado al ajuste usando la propia simulacién
dinamica. Aplicando en simulacion el mismo procedimiento Ziegler-Nichols que se usa
con datos reales de planta se ha logrado el ajuste de las sintonias de los controladores.

Tanto el procedimiento como las sintonias son mostrados al final de este capitulo.

Para saber si la calidad de control conseguida con la sintonizacién en simulacion
es aceptable, es necesario tener un criterio de calidad de respuesta. El criterio que utiliza
el método de sintonizacién de Ziegler-Nichols, y que se ha usado en la simulacién en el
Proyecto, se basa en observar la respuesta dinamica del controlador a ajustar en lazo
cerrado frente a escalon. La sintonizacion se ha realizado ademas sobre el punto de
consigna y no sobre las perturbaciones dado que el controlador multivariable DMC que
se va a implementar por encima de este esquema regulatorio basico ya incluye la acciéon
de control en adelanto entre sus posibilidades, teniendo en cuenta las perturbaciones

medibles de mayor influencia en el proceso.

En la seleccion del tipo de controlador, el controlador PID, que incorpora las tres
acciones y, por tanto, con tres parametros a ajustar, es el que teéricamente ofrece la
mejor calidad de respuesta tanto frente a cambios en su punto de consigna como a
cambios en las perturbaciones. Sin embargo, es muy habitual en planta la presencia de
ruido en las sefiales, la cual puede ser amplificada enormemente por la accién

derivativa. Esto redunda en un empobrecimiento de la calidad de control del PID.

Como en el proceso que se esta estudiando en este Proyecto no se sabe de la
presencia de filtros que puedan atenuar este ruido, en el ajuste de lazos del actual
esquema de control se ha optado porque todos los controladores a simular tengan sélo la
accion proporcional e integral, es decir que todos sean PIl. Unicamente se ha hecho una
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excepcion con el controlador de caudal de vapor de agua al hervidor (PID) habida

cuenta de que la bibliografia asegura que los servicios de vapor de agua y de agua de
condensacion son muy estables (por ello, no han sido considerados perturbaciones) y
teniendo presente que la simulacion dinamica del comportamiento de estos lazos de

control da respuestas exentas de ruido.

Ademas existe en el Control de Procesos una regla de pufio que dice que sélo en
lazos sin ruido y lentos (constante de tiempo elevada) como los lazos de concentracion
es aconsejable usar la accion derivativa. En realidad, la gran mayoria de los lazos de

realimentacién disponen de controladores PI.

También hay que tener en cuenta el tipo de actuacion del controlador, directa o
inversa. La accion se elige analizando en que direccion, aumentar o disminuir, debe
cambiar la salida del controlador (OP) ante un incremento en la variable de proceso
controlada (PV) sobre el punto de consigna (SP, “Set Point”) del controlador. Dado que
la sintonizacién del esquema regulatorio basico se ha realizado con el simulador
dinamico, el criterio que se ha seguido es el que utiliza el programa Aspen Custom
Modeler, es decir, el que considera que si cuando la PV aumenta sobre la SP del

controlador y éste abre valvula o su OP aumenta entonces la accién sera directa.

El método de ajuste que se ha utilizado, en simulacién, para el ajuste de los
controladores, como ya se ha dicho, es el método de Ziegler-Nichols de lazo cerrado. Se
basa en la determinacion de la ganancia Ulina el periodo ultimd?,, esto es, de los
dos parametros caracteristicos de la respuesta del controlador en frecuencia en lazo
cerrado. El procedimiento implementado en simulacion dindmica es el mismo que se

sigue en el ajuste de las sintonias de los lazos con datos reales de proceso.

Este procedimiento se aplicara para el ajuste individual de cada regulador PID,
manteniéndose el resto de controladores con unas sintonias fijas de referencia mientras
se buscan los valores de ganancia ultima y periodo ultimo para el controlador que en ese

momento de la simulaciéon se esté analizando.
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El procedimiento seguido se resume en los siguientes cuatro pasos:

1. Partiendo de las condiciones estacionarias de operacién, particulares pero
normales, que dieron lugar al modelo estacionario, se anulan en el simulador
dindmico las acciones integral y derivativa para el controlador que en ese
momento se esté ajustando y se sintonizan las ganancias a un valor bajo. El

resto de controladores se mantienen en unas condiciones de referencia.

2. Se pasa el controlador de manual a automatico y, en la simulacion, se

provoca un escalon en el punto de consigna el controlador estudiado.

Como la ganancia se ajusté a un valor bajo entonces la respuesta observada

en el controlador seréa lenta y sobreamortiguada.

3. Dentro de la simulacion, se incrementa la ganancia en sucesivos pasos y se
provoca el escalén en cada uno de ellos, hasta conseguir una respuesta de

oscilacion mantenida (ver figura n° 1).

4. La gananacia Ultima es la ganancia del controlador en esas condiciones
representadas y el periodo ultimo se mide sobre la respuesta como se

muestra en la figura n° 1 de la pagina siguiente.

El criterio de calidad usado por Ziegler y Nichols para desarrollar las reglas de
sintonizacion, mostradas después de la figura n® 1 en el cuadro n° 2 de la siguiente
pagina, es la relacion de amortiguamiento a un cuarto. Este mismo criterio de calidad ha

sido empleado en el desarrollo de las simulaciones para el ajuste de sintonias.

En la derivacion de estas reglas los autores asumieron un controlador PID
analdgico no interactivo con la acciéon derivativa actuando sobre el error. Es de suponer
que todos los controladores PID simulados en el sistema responden a estas

caracteristicas o que, al menos, se aproximan bastante.
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Método de ajuste de Ziegler-Nichols en lazo cerrado

Ym <

Respuesta obtenida con ganancia ultima

Figura 1. Método de ajuste de Ziegler-Nichols (lazo cerrado). Respuesta oscilacion sostenida.

TIPO DE GANANCIA CTE. TIEMPO CTE. TIEMPO
CONTROLADOR PROPORCIONAL INTEGRAL DERIVATIVA
P 0,500Ky — —

Pl 0,450K, 0,830P, —
PID 0,600Ky 0,500P, 0,125P,

Cuadro 2. Método de ajuste Ziegler-Nichols (lazo cerrado). Reglas de sintonia del controlador.
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2.14.7. Sintonias del esquema regulatorio basico necesarias para la
implementacion del control MBPC

Antes de mostrar las sintonias usadas para los controladores PID de la columna
Despropanizadora hay que tener presente dos circunstancias. Por un lado, la
implementacion del controlador multivariable comercial DMC exige la presencia de un
esquema regulatorio basico que se encuentre jerarquicamente por debajo de DMC dado
que el control multivariable no actda directamente sobre las variables de proceso sino
sobre los puntos de consigna de los controladores de este esquema basico. La
importancia del buen ajuste de estos lazos basicos no sélo no diminuye al implantar el
controlador DMC sino que aumenta pues la calidad del control multivariable depende

enormemente de la calidad del control basico que subyace debajo de él.

Por otra parte, como en este Proyecto se propone el desarrollo de modelos
dindmicos elaborados mediante simulacion que puedan sustituir a los modelos
identificados comunmente usados por el controlador DMC hay que buscar un
compromiso entre el rigor de los modelos fisicoquimicos desarrollados y el tiempo

consumido en su elaboracion.

Por estas dos razones, la sintonizacion Ziegler-Nichols no ha sido efectuada para

todos los lazos de control del esquema que actualmente esta usando la columna:

1. Para la implementacion del controlador multivariable comercial DMC se han
roto todas las cascadas de control de la columna de tal modo que se sustituye
la accion de control del lazo primario de la cascada sobre el SP del

secundario por la accion de control del DMC sobre el SP del secundario.

2. El modelo dinamico de la Despropanizadora puede ser elaborado con el

suficiente rigor sin necesidad de inclusion de ciertos lazos de control.

En el primer caso, las cascadas rotas son las de control de temperatura de fondo

y de nivel de fondo de la columna. Esto no quiere decir que en planta no se mantengan
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los controladores URV-TIC-0011 y URV-LIC-0015. Las cascadas no se encontraran
operativas cuando las circunstancias de proceso obligen a que el controlador
multivariable se encuentre conectado, pero cuando la situacion de operacion de planta
permita una calidad de control mas que aceptable con el actual esquema de control
entonces el controlador DMC se encontrara desconectado y las dos cascadas seran
habilitadas. Otra causa que puede propiciar la desconexién del controlador DMC por
parte del operador es un funcionamiento malo o inapropiado del esquema basico
subyacente. Esto provoca la necesidad de habilitar cascadas y tratar, con DMC fuera de
servicio, de llevar, de nuevo, el esquema regulatorio a un funcionamiento correcto para

poder conectar nuevamente el controlador multivariable.

Es decir, la implementaciéon del controlador multivariable no significa la
desaparicion del actual esquema de control sino la implantacion de una estrategia mas
avanzada sobre las ya existentes. En el momento en que sea necesaria la conexion del
controlador DMC, las ventajas de control que ofrecen las cascadas son mejoradas y
ampliadas con nuevas posibilidades (eliminacion de acoplamiento, manejo de
restricciones y perturbaciones, ...) por parte del controlador DMC con lo que no es

necesaria la habilitacidon de las cascadas.

El manejo alternativo de dos esquemas de control que se complementan
provoca, en el disefio del controlador DMC, un problema de inicializacion de cascadas
cuando se produce el paso conexidn a desconexion del controlador multivariable. La
puesta en servicio y fuera de servicio del controlador DMC y las cascadas se ve con

bastante mayor profundidad en el siguiente capitulo.

El problema puede ser resuelto haciendo que el punto de consigna (SP) de los
controladores primarios de las cascadas sigan al valor de la variable de proceso que se
esta controlando (PV) cuando el controlador DMC esté conectado, lo que se conoce en
jerga como inicializacién de controlador con seguimiento de su punto de consigna. En
el momento en que se produzca la habilitacion de las cascadas no existira una diferencia
entre la variable controlada y el punto de consigna de los controladores primarios con lo

gue la transicién de un esquema de control a otro se producira suavemente y con una
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calidad de control aceptable. Si no se hubiese efectuado el seguimiento, entonces las
diferencias que existirian entre la PV y el SP podrian ser tan grandes que el cambio

produciria fuertes oscilaciones en el funcionamiento de control de esas cascadas.

En el segundo punto se ha afirmado también que el modelo fisicoquimico de la
Despropanizadora puede ser desarrollado en simulacién dinamica con el suficiente rigor

sin necesidad de inclusién de ciertos lazos de control. Estos lazos son dos:

* URV-FIC-0011 para el control del reciclo de butano a la Unidad de Crudo.

En condiciones normales de operacion, este reciclo es nulo.

* URV-LIC-0037 para el control del nivel de inundacion en el hervidor de
fondo, URV-E-4. Ese control se efectia sobre el nivel de un pequefio bote,

URV-D-5, aprovechando la ley de vasos comunicantes.

Este bote es tan pequefo que la acumulacion en €l es despreciable, por lo que
el control de su nivel es muy rapido. Consecuentemente, este bote y el lazo
de control pueden ser eliminados como elementos dinamicos en la

elaboracién del modelo sin que éste deje de ser lo suficientemente riguroso.

En la siguiente tabla, se muestra cuales son los controladores reales de proceso
gue finalmente se han tenido en cuenta para el desarrollo del modelo dinamico en
simulacion y cuales son las sintonias obtenidas mediante el método de Ziegler-Nichols

dentro del propio simulador dinamico.

SINTONIAS DEL ESQUEMA DE CONTROL DEBAJO DE DMC

Controlador ~ Objetivo K T, (min.)) Tp (min.) Accion
URV-PIC-0014 Presion cabeza 15 6 0 Inversa
URV-FIC-0012 Reflujo columna 0,18 0,3 0 Inversa
URV-FIC-0014 Caudal fondos 0,25 0,2 0 Inversa
URV-FIC-0013 Caudal servicio hervidor 0,4 0,25 0,2 Inversa
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Capitulo 3

SIMULACION ESTACIONARIA

3.1. Presentacion

Para el desarrollo del modelo dinamico riguroso de la Despropanizadora es
preciso primero la elaboraciéon de un modelo estacionario de la columna. Para ello, se ha
empleado el programa de simulacion estacionaria Aspen Plus version 10.0., uno de los

mas utilizados en las empresas e ingenierias del sector quimico.

La simulacién estacionaria no solamente puede ser util para el disefio de nuevos
procesos y para la optimizacion de otros ya implantados, sino que ademas puede ser
usada para la obtencion de modelos de procesos ya existentes que, ajustados con datos

reales de planta, puedan servir para:
» Investigar su comportamiento en condiciones estacionarias de proceso.
* Llevar a cabo el estudio de posibles estrategias de control.

» Desarrollar posteriormente modelos dinamicos que puedan ser usados para

investigar el comportamiento dindmico del proceso, como es en este caso.

La validez del modelo dindmico que se consiga a posteriori depende
enormemente de lo bueno que sea el modelo estacionario previamente desarrollado. En
esta etapa del Proyecto, por lo tanto, se intentara elaborar un buen modelo estacionario
de la Despropanizadora.
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Para obtener un buen modelo estacionario es preciso llevar a cabo el ajuste de
éste con datos reales de planta. Mediante la contrastacién de los resultados obtenidos
mediante simulaciéon del modelo de la columna con datos reales de planta, se podra
determinar la opciéon termodinamica mas adecuada para el modelo estacionario y podran
ser ajustadas las eficacias, sobre el nimero tedrico de etapas en la columna, en la zona

de rectificacion y de agotamiento de la Despropanizadora.

La validez y rigor del modelo estacionario conseguido dependeran, por lo tanto,
de la calidad de los datos reales de proceso, es decir, dependeran de la disponibilidad de
datos reales de proceso fiables y reconciliados.

La necesidad de elaborar un modelo estacionario previamente al desarrollo del
dindmico también se fundamenta en que los simuladores dinamicos utilizados en el

Proyecto exigen el desarrollo previo un modelo estacionario en Aspen Plus.

Después de enriquecido el modelo estacionario con la necesaria informacion
acerca la acumulacion de liquido en el botellén y en el fondo de la columna y acerca de
las dimensiones del fondo, los platos y el botellon de reflujo, podra ser exportado a

Aspen Dynamics & Custom Modeler para el desarrollo del modelo dinamico.

3.2. Hipotesis basicas empleadas en simulacion

Columna Despropanizadora de 22 platos reales, condensador total y termosifén
como hervidor y alimentacién a la columna bajo la convencién “above-stage” de Aspen
Plus. La convencion “above-stage” se usa para indicar en el modelo que la alimentacion

se esta realizando por encima del plato de alimentacion y no directamente a ese plato.

Con todos estos datos de partida, la Despropanizadora tiene 24 etapas reales
porque Aspen Plus considera que el botellon de reflujo y el binomio termosifon-fondo

son etapas de equilibrio liquido-vapor.
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Para Aspen Plus, el botellébn sera una etapa mas a tener en cuenta incluso siendo
la condensacion parcial. Ademas, el termosifén de la Despropanizadora también sera
observado como etapa de equilibrio dado que sigue la convencion “above-stage”.

El simulador so6lo considerara que un termosifon puede dar lugar a otra etapa
mas de equilibrio si sigue la convencién “above-stage”, en la que la salida del hervidor
se devuelve a la columna entre el fondo y su primer plato produciéndose una separacion

entre un liquido que cae al fondo y un vapor que asciende al primer plato.

En la convencién “on-stage”, el termosifon no seria considerado como etapa

dado que la salida se introduce directamente al fondo sin separacion liquido-vapor.

Comenzando la numeracion de etapas desde la parte superior de la columna:

1. Laetapa n®1 seria el botellébn de cabeza (de condensacion total en este caso).

2. La etapa n° 2 seria el plato de cabeza (plato n° 22 en las bases de disefio).

3. El plato de alimentacién se corresponderia con la etapa n° 18 (el plato de

alimentacion seria el n° 6 segun las bases de disefio).

4. La etapa n° 23 seria el plato de fondo (plato n® 1 en las bases de disefio).

o

El conjunto contituido por el termosifon y el fondo seria la etapa n° 24.

Antes de detallar como se ha desarrollado el modelo estacionario mediante

simulacioén, es preciso establecer cuales han sido las hipotesis basicas de partida:

1. La correccion de caudales que se hace en planta se desconoce, pero se puede
suponer, como una buena aproximacién, que todos los caudales dados son

caudales corregidos a volumen estandar.
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2.

La relacion de reflujo y la carga térmica en el hervidor de fondo son las

variables de operacion de la Despropanizadora.

Estos dos valores han sido elegidos como los dos principales datos de
entrada al modelo en detrimento de otras posibles combinaciones de entradas
al modelo como podria ser el dato de carga de refrigeracion junto con el
caudal de reflujo. La razon estriba en que estas dos variables son las que mas
directamente afectan a la operabilidad y el control de la columna, lo que

tiene una proyeccion interesante hacia el futuro controlador multivariable.

El valor de relacion de reflujo se obtiene como el cociente entre los caudales
de reflujo y de destilado, viniendo expresado en volumen estandar. Por otro
lado, para calcular la carga térmica, se dispone del consumo de servicio de
vapor, la temperatura del vapor de agua y del condensado. A la hora de
realizar los calculos, se supondra que ese condensado sale como agua liquida
pura en su punto de burbuja y se despreciara la pérdida de carga en el

hervidor en el lado del fluido calefactor.

Las medidas de presion en la columna se hacen en Kotanométricos. La
referencia a valores absolutos se hace considerando una presion atmosférica

de 1 bar pues la refineria de las bases de disefio se encuentra a nivel del mar.

Se conoce el valor de pérdida de carga a lo largo de la columna y se supone

gue la pérdida de carga en el condensador es la misma.

Sera preciso estimar la presion de alimentacién teniendo en cuenta que ese
valor es desconocido. Considerando lo que dice la informacion bibliografica

del proceso existente, la presion de alimentacidon a la columna se va a
determinar en simulacion usando un valor obtenido de modo que sea el
primero en la ejecucion para el que no aparecen avisos de que se esta

alimentando a una presion inferior a la del plato de alimentacion.
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6. Los analisis de las corrientes de alimentacion, destilado y fondos disponibles
para el ajuste del modelo vienen dados en tanto por ciento en volumen. Se

supondra que esos porcentajes en volumen son estandares.

7. La regulacion de la presidén de cabeza se esté realizando por inundacion del
condensador. Este tipo de control, muy habitual en columnas de destilacion
con condensacion total en cabeza, provoca el subenfriamiento de la corriente
de condensado saliente del botellon de reflujo.

Por lo tanto, en el desarrollo del modelo estacionario, sera preciso tener en
cuenta este fendmeno e introducir el dato correspondiente a la temperatura
de subenfriamiento del condensado de cabeza.

8. Los datos de temperatura necesarios para las simulaciones estacionarias son:

8.1. Temperatura de la alimentacion a la columna.
8.2. Temperatura del vapor de agua entrante al hervidor de fondo.

8.3. Temperatura del agua condensada saliente del hervidor de fondo.

8.4. Temperatura de subenfriamiento del propano condensado saliente

del botellon de reflujo.

8.5. Temperatura de cabeza de la columna para la determinacién de la

opcion termodinamica.

8.6. Temperatura de la corriente de fondo de la columna para la

determinacion de la opcion termodinamica.
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9. El termosifon de fondos ha sido simulado como un hervidor de tipo tetera
convencional. Esta simplificacion permite conseguir un modelo estacionario

lo suficientemente riguroso para los propdésitos que se quiere cubrir.

Ademas, no se dispone de datos suficientes para poder modelizar
adecuadamente ni la hidradlica ni el intercambio de calor en el termosifén y
la gran acumulacion de liquido en el fondo de la columna puede permitir
descartar al termosifon como elemento dinamico en el posterior desarrollo

del modelo dinamico en Aspen Custom Modeler.

A pesar de la simplificacién, se ha tratado de simular la columna con un
hervidor termosifon, pero, tras varias simulaciones, los valores de caudal
circulante obtenidos en el termosifén resultaron enormes en comparacion

con el caudal de butano producto, lo que no es conceptualmente posible.

3.3. Desarrollo del modelo en régimen estacionario

El modelo de columna de destilacion usado para elaborar el modelo estacionario
de la Despropanizadora, a partir de las bases de disefio y las hipétesis de partida antes
expuestas, es el conocido en Aspen Plus deadfrac El desarrollo del modelo se ha

realizado por insercién en el simulador de una serie de datos de entrada.

El modelo Radfrac permite el disefio y la modelizacion rigurosa de las mas
comunes columnas de destilacion, pudiéndose usar para destilaciones ordinarias,
absorbedores, “strippers”, destilaciones azeotrdpicas, extractivas, reactivas o que
involucren tres faseRadfrac representa un perfecto equilibrio entre el rigor y la

sencillez en la elaboracion del modelo de la columna de destilacion.

Se ha usad®adfracporque el proceso a simular consta de una Unica columna

de destilacién ordinaria, pudiéndose conseguir un modelo suficientemente riguroso.
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Para definir el modelo y poder elaborarlo es necesario disponer de una serie de
datos de entrada. Considerando las hipétesis basicas empleadas en las simulaciones, los
datos de entradaRadfrag necesarios para la elaboracién del modelo, son:

1. Temperatura, presion, caudal y composicion de la alimentacion.

2. Tipo de condensador de cabeza, tipo de hervidor de fondos, numero total de

etapas y etapa de alimentacion a la columna.

3. Relacién de reflujo y carga térmica en el hervidor.

4. Perfil de presiones en la columna y pérdida de carga en el condensador.

5. Temperatura de subenfriamiento de condensado de cabeza saliente del
botellon de reflujo de la columna.

6. Acumulacién inicial, posicion, dimensiones y tipo de cabezas del botellon de

reflujo y del fondo de la columna, para la preparacién del modelo dinamico.

7. Diametro, altura de rebosadero y distancia entre platos, tanto en zona de
rectificacion como en zona de agotamiento, de cara a la preparacion del

modelo dindmico.

Todos estos datos han sido facilitados por la bibliografia del proceso existente
para unas determinadas condiciones reales de funcionamiento. Tales condiciones de
proceso, aunque particulares, son unas condiciones normales de operaciéon. Se dispone
de todos los datos reales de la alimentacion salvo la presién pero, como ya se dijo antes,
este valor sera la presion del plato de alimentacion para el perfil real de presiones

establecido en la Despropanizadora.

Para el model®adfrag la columna tendra 24 etapas reales y condensador total.
El condensador total implica que el destilado se encuentra en su punto de burbuja, pero
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dado que el control de la presion se realiza por inundacion del condensador, se ha
introducido adicionalmente en Aspen Plus el valor real de temperatura de
subenfriamiento de ese producto destilado saliente del botellén de reflujo.

La alimentacion se introduce entre las etapas 18 y 19. El hervidor, de tipo
termosifon, ha sido simulado como un hervidor de tipo tetera y el valor de carga térmica
se ha estimado a partir de la temperatura de servicio de vapor y de condensados y a
partir del consumo de vapor de agua conforme a lo que se ha explicado en las hipotesis
de partida. La relacion de reflujo viene expresada en volumen estandar dado que los

datos reales de caudal también vienen expresados en ese mismo formato.

Finalmente, se ha establecido como mejor suposicion que la pérdida de carga en
el condensador es igual al valor de pérdida de carga a lo largo de la columna. Los datos

reales de planta disponibles son, por tanto, los mostrados en la tabla siguiente:

Listado de entradas al modelo estacionario en Aspen Plus

Alimentacioén

Temperatura 74,6 °C
Caudal 25,0 m? std./h
Composicion % C2 stdvol. 0,001 %

% C3 stdvol. 25,376 %

% n-C4 stdvol. 48,144 %

% i-C4 stdvol. 26,479 %
Presion 13,0037 kg/cm? g
Carga térmica del hervidor 5,27 GJh
Relacion de reflujo 5,00 stdvol.
Presién en el botelldn 12,8 kg/lcm? g
Presion en la cabeza 13,0 kglcm? g
Pérdida de carga en la columna 0,2 kg/cm?
Temper. de salida de botellon 19,70 °C
Tasa de acumulacion en fondos 17,14 %
Tasa de acumulac. en botellon 100,00 %

Parametros geométricos de la columna y el botellén en las bases de disefio

Nota (1): Calculada conforme a lo dicho en las hipétesis basicas de partida de simulacion.
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Adicionalmente, es necesario disponer de mas datos reales de proceso:

a) Temperaturas del vapor de cabeza y del liquido de fondos para determinar la
opcion termodinamica que mas adecuadamente describa el comportamiento

fisicoquimico del proceso que se esta simulando.

b) Analisis de las corrientes producto para la determinacién de eficacias en la

columna y el ajuste del modelo estacionario conseguido.

c) Valores de caudal en las corrientes mas significativas no so6lo para
determinar ciertas entradas al modelo en Aspen Plus (relacién de reflujo,
carga térmica en el hervidor de fondos, caudal de alimentacion a la
columna), sino también para verificar el cumplimiento de los balances de

materia y la reconciliacion de los datos reales de partida.

Todos estos datos reales de proceso necesarios aparecen en la siguiente tabla:

Datos necesarios para el ajuste del modelo estacionario

Eleccién de la opcidn termodinamica

Temperatura del vapor de cabeza 40,20 °C
Temperatura del liquido de fondos 87,20 °C

Determinacion de eficacias

Producto propano

Calidad 98,71 % stdvol.
Producto butano

Contenido de butano normal 64,20 % stdvol.
Contenido de isobutano 35,32 % stdvol.

Validacion de balances de materia reales

Caudal Alimentacién 25,0 m? std./h
Propano 7,6 m? std./h
Reflujo 38,0 m? std./h
Butano 19,9 m?® std./h
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La figura n° 1, presentada a continuacién, muestra el diagrama de flujo sobre el
gue trabaja el programa de simulacién. Posteriores ilustraciones muestran como se
introducen los datos mas comunes para el desarrollo del modelo estacionario de la
columna (fig. n°® 2) y los datos que hay que introducir en Aspen Plus para poder

enriguecer el modelo estacionario con objeto de su preparacién para los simuladores

dinamicos Aspen Dynamics & Custom Modeler (fig. n® 3).

II|||II Azpen Plus - estacionario.apw - [Process Flowsheet Window] [ _ 3] =]
@ Eile Edt “iew Data Tools Bun  Flowshest “Window Help - |E’|£|
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=
>
4] | _"IJ
| @ Process Flo... Block COLL... Block COLLI...l
|Far k| |C:h Ssimulacion para provectn | MU | |Results Avallable 2

Fig. n° 1. Diagrama de flujo de la Despropanizadora en Aspen Plus 10.0.
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Fig. n° 2. Insercion de las entradas mas comunes del niedéftac
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Fig. n® 3. Preparativos para el modelo dinamico en Aspen Plus 10.0.
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3.4. Seleccién de la opcién termodinamica

Se ha elegido la opcidn termodinamica basada en el modelo de Redlich-Kwong-
Soave con la correccién de densidades molares liquidas del n@miiddtanto para
mezclas como para componentes puros. Esta opcion termodinamica es la que mas
adecuadamente describe el comportamiento fisicoquimico del proceso y la que mejor

ajusta los datos reales de planta.

En primer lugar, se buscd en bibliografia especializada y en los manuales de
usuario de Aspen Plus cuales podrian ser las opciones termodinamicas mas aconsejables

para el tipo de problema que se esta afrontando.

En este caso, se esta tratando con una columna Despropanizadora dentro de una
unidad de recuperacion de ligeros, la cual esta siendo alimentada con corrientes de LPG
procedentes de platformado y de estabilizacidon de naftas sometidas a un tratamiento
Merox. Las corrientes de alimentacion a la unidad de recuperacion de ligeros son
corrientes con escaso contenido en productos azufrados, olefinas, diolefinas y otros
hidrocarburos con enlaces insaturados. Estas corrientes contienen basicamente propano,

butano e isobutano: hidrocarburos muy comunes, saturados y apolares.

Por otra parte, la Despropanizadora trabaja a presion relativamente alta, en torno
a 14 Kg/cmi absolutos. Para este tipo de aplicaciones los manuales de Aspen Plus
aconsejan el empleo de modelos termodinamicos basados en ecuaciones de estado para
aplicaciones de hidrocarburos a alta presion. Se han manejado asi seis posibilidades:

1. NRTL(Renon con gas ideal y ley de Henry).

2. PENG-ROB(ecuacion de estado de Peng-Robinson).

3. PSRK(ecuacién de estado predictiva de Redlich-Kwong-Soave).

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 3 13 de 41

4. RK-SOAVHecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave).
5. BWR-LYecuacién de estado de Benedict-Web-Rubin-Lee-Starling).
6. LK-PLOCK (ecuacion de estado de Lee-Kesler-Plocker).
En la serie de datos reales disponible se ha observado que el RKd8@AVE
es el que mejor ajusta el punto de rocio en el vapor de cabeza de la columna y el punto

de burbuja del liquido de fondos. Ademas los ajusta muy bien, lo que da a entender la

alta fiabilidad de la simulacion. Los resultados obtenidos aparecen en la siguiente tabla:

Eleccién de la opcion termodinamica

Opcién Simulacion Datos reales Diferencias

cabeza fondos cabeza fondos cabeza fondos
rocio °C burbuja°C real°C real°C diff. °C diff. °C

NRTL 40,16 87,41 40,20 87,20 -0,04 0,21
PENG-ROB 40,16 87,55 40,20 87,20 -0,04 0,35
PSRK 40,27 87,60 40,20 87,20 0,07 0,40
RK-SOAVE 40,17 87,18 40,20 87,20 -0,03 -0,02
BWR-LS 40,24 86,86 40,20 87,20 0,04 -0,34
LK-PLOCK 40,68 87,59 40,20 87,20 0,48 0,39

Cualquiera que sea la modificacion efectuada en la opcion termodinamica con
posterioridad no altera esta conclusién siempre y cuando no afecte a la ecuacion de
estado. Por ejemplo, si se cambia en la opcion termodinamica la determinacion de
densidades molares de liquido por el mod&abstald los valores predichos de puntos

de rocio y burbuja siguen siendo los mismos que si no se hubiese hecho tal correccion.

De hecho, un ejemplo de los manuales de Aspen Plus aconseja cambiar, en la
opcion termodinamica elegida, la determinacion de densidad molar de mezclas liquidas
dada por defecto en la opcién termodinamica elegida, médRlpara volumenes en el
caso deRK-SOAVEpor un modelo de densidad molar de mezclas liq@datald

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 3 14 de 41

Para mantener consistencia con los resultados para componentes puros también
han sido reemplazados los calculos de densidad molar liquida de componentes puros
dados por defecto, modeRackettpara volumenes en el caso BK-SOAVE por el

mismo modeldCostaldparticularizado para componentes puros.

El modelo Costald para el célculo de densidades molares de liquidos es

adecuado para aplicaciones con liquidos a presiones moderadamente altas.

La ecuacion de estado de Redlich-Kwong-Soave es de tipo cubico donde:

D= RT a
Vo =b V,(V,, +h)

donde

a= Z zxixj (aiaj)o's(l_kij)
b= inbi

8 = fcn(r’Tci’ Pei 1wi)
b = fen(Ty, py)
kij = kji

y dondek;; son los coeficientes de interaccién binaria entre los comporientes
j» Tei Y Pei son las condiciones criticas de temperatura y presién de cada companente,

son los factores acéntricos de cada componente y los para@eyrd® son valores

calculados de acuerdo con la formulacion estandar de Soave para cada componente.
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La ecuacion del modelGostald usado para la modificacion en la determinacion
de densidades molares de la opcion termodinamica seleccionada, es la siguiente para

componentes puros:

VI VN0 Vi)

donde

V= y VR sonfuncionesdela temperattareducidaT,
dondew eselfactoracéntricadeesecomponenty donde
V,, denotavolumenmolarliquido.

Las reglas de mezcla son las siguientes:

Vn(]:TD - 1 Xivi*,CTD + 32 XiVi",CTD gé § Xivi*,CTD gé S
404 O] | (] %
CTD — CTD
Vm Tc - Z Z X; XjVij Tcij
!
w = Z YAy

— . y
VijCTDTcij — (Vi CTD-I-CiVj CTD-I-CJ) 2

donde T es la temperatura critica de cada componeaiteson los factores

L CTD . i
acéntricos de cada componente\fy i los volumenes caracteristicos del modelo

Costaldpara cada componente.
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3.5. Determinacion de eficacias en la columna

El objetivo final de la simulaciéon en Aspen Plus y de la elaboracion de un
modelo estacionario del proceso en las condiciones reales que nos proporciona de
partida la informacion bibliografica del proceso existente es el ajuste de ese modelo en

esas condiciones normales de operacion.

El ajuste del modelo y la contrastacion de resultados se concreta no sélo en la
determinacion de la opcién termodinamica sino también en la determinacion de las

eficacias en la columna, tanto en zona de rectificacion como en zona de agotamiento.

Hay dos modos de enfocar el problema de la determinacion de eficacias:

a) Partiendo del niumero real de etapas y variando eficacias Murphree hasta ajustar

los datos reales de composicion de los productos de cabeza y de fondos.

b) Intentando encontrar el nimero de etapas tedricas tanto en zona de rectificacion

como en zona de agotamiento que mejor ajuste esas mismas composiciones.

Se ha optado por la determinacion de eficacias en la columna via etapa teorica
considerando que las eficacias Murphree solo pueden resolver el problema de ajuste del

modelo de la columna de un modo orientativo y aproximado.

Para llevar a cabo el ajuste del modelo mediante la via de la etapa tedrica, han
sido probadas diferentes combinaciones de numero total de etapas tedricas en la

columna frentre a la posicion de la etapa de alimentacion.

Todas las posibilidades consideradas son conceptualmente razonables. En ellas,
las eficacias resultantes seran ligeramente inferiores o iguales a la unidad, incluso
ligeramente superiores, teniendo en cuenta que la destilacion estudiada no presenta

complicaciones relativas, sin extraccion, azeo6tropos o reacciones, y considerando que
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los componentes que se estan separando tienen volatilidades relativas bien diferenciadas

en las condiciones de operacién en las que normalmente esta trabajando la columna.

La eficacia en la zona de rectificacion se definira como el cociente entre el
namero de etapas tedricas obtenido en la zona de rectificacion dividido entre el nimero
de etapas reales de la zona de rectificacion. Analogamente se define la eficacia en la
zona de agotamiento. Recordar que el nUmero de etapas reales en rectificacion es de 17

y en agotamiento es de 7. De este modo, las combinaciones estudiadas son:

Combinaciones de n° de etapas tedricas frente a etapa de alimentacion

N° etapas Etapa N° etapas |N°etapas | Eficacia Eficacia
tedricas |alimentac. 1ectificado agotamnt. rectificado agotamnt.
16 9 8 8 0,471 1,143
17 10 9 8 0,529 1,143
18 11 10 8 0,588 1,143
19 12 11 8 0,647 1,143
20 13 12 8 0,706 1,143
21 14 13 8 0,765 1,143
22 15 14 8 0,824 1,143
16 10 9 7 0,529 1,000
17 11 10 7 0,588 1,000
18 12 11 7 0,647 1,000
19 13 12 7 0,706 1,000
20 14 13 7 0,765 1,000
21 15 14 7 0,824 1,000
22 16 15 7 0,882 1,000
17 13 12 5 0,706 0,714
18 14 13 5 0,765 0,714
19 15 14 5 0,824 0,714
20 16 15 5 0,882 0,714
21 17 16 5 0,941 0,714
22 18 17 5 1,000 0,714
23 17 16 7 0,941 1,000
18 13 12 6 0,706 0,857
19 14 13 6 0,765 0,857
20 15 14 6 0,824 0,857
21 16 15 6 0,882 0,857
22 17 16 6 0,941 0,857
23 18 17 6 1,000 0,857
24 18 17 7 1,000 1,000
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Se puede observar que se han barajado combinaciones de numero de etapas
tedricas frente a la posicion de la etapa de alimentacién en la columna con valores

ligeramente mayores que la unidad en la zona de agotamiento.

En todos los casos estudiados la alimentacion se introduce bajo la convencion

“above-stage”, es decir, por encima del plato de alimentacién y no directamente en éste.

El ajuste del modelo, realizado para el unico conjunto de datos reales de planta
disponible, se basa esencialmente en las diferencias entre las composiciones obtenidas
mediante simulacion para los productos y los valores originales que han sido
proporcionados por los analisis reales de planta. Estas diferencias vienen expresadas en
lo que se denomina en este Proyecto caligtancia a la composicion objetivo
distancia entre la composicion obtenida mediante simulacién para la combinacién que
se estudiando en ese momento y la composicion real de los productos. El criterio de

ajuste del modelo no es mas que una variaciopraelipio de minimos cuadrados

La composicion obtenida por simulacion para esa combinacion de nimero total
de etapas tedricas frente a etapa de alimentacién y la composicién objetivo derivada de
los datos reales de proceso son dos vectores de tres componentes. Estas componentes
son las composiciones porcentuales, expresadas volumen estandar, mas significativas en
los productos, es decir:

1. Composicion (% stdvol.) de propano en producto destilado.

2. Composicion (% stdvol.) de butano normal en producto de fondos.

3. Composicion (% stdvol.) de isobutano en producto de fondos.

Para determinar con el simulador estacionariditdaancia a la composicién

objetivo en cada una de las combinaciones estudiadas, se ha realizado un estudio de
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sensibilidades mediante la utilizacion de la herramiSetasitivityque proporciona el

programa Aspen Plus. La sistematica seguida es la expuesta a continuacion:

Una vez elaborado el modelo por insercion de los datos reales necesarios en
Radfrac para un namero de etapas tedricas y una posicion del plato de
alimentacion iguales a los reales (24 etapas reales, alimentando en la etapa
namero 18), se determina la que debe ser la presion de alimentacion

conforme a lo dicho en las hip6tesis basicas.

Seguidamente, se procede a la determinacion de la opcion termodinamica

para el modelo teorico anterior (24/18), segun se explicé en el punto 3.4.

Después, se entra directamente en el estudio de las distintas combinaciones
de numero total de etapas teoricas frente a etapa de alimentacion para las

condiciones particulares de proceso manejadas para el ajuste del modelo.

Establecidas la combinaciones mas plausibles (ver tabla de combinaciones
de nimero de etapas tedricas frente a etapa de alimentacion), todas éstas son
estudiadas conjuntamente mediante el empleo en simulacion de la utilidad

Sensitivitysobre el modelo conseguido.

Se ha venido observando en los trabajos de simulacién que si para cada
combinacion se realiza, particularmente, el mismo estudio de determinacion
de la presion de alimentacion y la opcion termodinamica, las conclusiones a
las que se llega en cada caso particular difieren muy poco de los resultados
obtenidos para la combinacion 24/18. Por ello, la presion de alimentacion y
la opcidn termodinamica obtenidas para la combinacién 24/18 se mantendran

en el estudio de sensibilidades realizado.

En el estudio de sensibilidades se define una serie de variables de proceso

sobre las que se quiere estudiar la influencia que tiene la variacién de ciertas
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entradas al modelo. En este caso, se ha hecho un estudio de sensibilidades
sobre la calidad de propano en el producto propano y de butano normal e
isobutano en el producto butano en funcion del nUmero de etapas tedricas de

la columna y también de la posicion de la etapa de alimentacion.

Los resultados obtenidos son ordenados por Aspen Plus en una tabla. Las dos
primeras columnas seran las dos entradas al modelo, desempefiando el papel
de variables independientes, y las tres restantes seran las calidades, variables
dependientes cuya sensibilidad frente a las variaciones hechas en las
independientes se pretende estudiar. El estudio de sensibilidades realizado va
a cubrir todas las combinaciones de etapas teéricas frente a etapa de

alimentacion barajadas.

La figura n° 4, presentada a continuacion, muestra como se realiza un estudio

de sensibilidades en Aspen Plus y ensefia que datos hay que introducir.

= Sensitivity 5-1 - Data Browser

JDefinelJ‘v’ar}I |iii'TabuIate Fartran | Declaration: | Optional |

Fartran wariable | Definition
C3 Stdval-Frac Stream=D15TIL Substream=kI=ED Compa
HC4 Stdvol-Frac Stream=BOTTOM Substream=ME<ED Caon
IC4 Stdvol-Frac Stream=BOTTOM Substream=MIE<ED Can
B Sensitivity 5-1 - Data Browser |_ O] x|

o Define VW ary |G’Tabulate| Fortranl Declarations I O ptional I

Y aniable number: IJ'I vl

— Manipulated varable —— W alues for varied vanable

o List of val

Type: IBID::k-Var Vl |IS D‘Iava Hes - -
Block: IEEILLIMN.-’-‘« Vl 1 ’l | |ﬂ
Y ariable: MNSTAGE v| £~ Overall range

Sentence:  |PARAM [Caer I
Hpper

Gt | Fitar I

Fig. n° 4. Estudio de sensibilidades en Aspen Plus 10.0.
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Como se puede observar en la ilustracion de la pagina anterior, en la pestafia
Definese definen las variables sobre las que se va a realizar el estudio y en la
pestaiia/ary son definidas las variables independientes. Asi, en la figura, el
Varyn® 1 es el niumero total de etapas de la colulNBd AGE apareciendo

a la derecha los casos que se van a ser estudiados.

* Los resultados del estudio de sensibilidades seran exportados a hoja de
célculo Excel para su posterior manipulacion. Los resultados obtenidos para
cada uno de los casos estudiados seran comparados con los datos originales
de proceso para realizar el ajuste y la contrastacion del modelo estacionario

conforme al criterio déelistancia minima a la composicion objetivo

La composicion objetivo es el vector (0,9871 , 0,6420 , 0,3532) de modo que el
contenido de propano en el producto propano es 98,71 % stdvol. y los contenidos de
butano normal y de isobutano en el butano producto son, respectivamente, del 64,20 %
stdvol. y 35,32 % stdvol.

Los resultados obtenidos denotan que la columna tedrica que mejor ajusta el
modelo es una columna que tiene el mismo nimero de etapas que la columna real y en
la que la alimentacién se introduce también en la misma etapa que en la columna real.
Es decir, la misma combinacién 24/18 es la que finalmente mejor ajusta los datos reales

de proceso y para la que se obtiene una menor distancia a la composicion objetivo.

Consecuentemente, las eficacias en rectificacion y en agotamiento son iguales a
la unidad. Este resultado se debe a que la determinacion de eficacias se ha hecho segun
la via de la etapa tedrica de modo que, considerando que el nimero de etapas tedricas y
la posicion de la alimentacién son niameros enteros, los posibles resultados de eficacias

constituyen un conjunto de valores discretos entre los que no existe continuidad.

Este problema en la determinacion de etapas teoricas en el ajuste de modelos de

columnas de destilacién no es tan grave en columnas que tienen muchos platos porque
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las distribuciones discretas de eficacias resultantes son mas densas y no tan dispersas

como en los casos similares al de la Despropanizadora (columnas con pocos platos).

Por coherencia con el planteamiento seguido, finalmente se va a dar por bueno el

modelo de columna teodrica 24/18 con eficacias iguales a la unidad. La tabla siguiente

muestra los resultados de simulacion de ese estudio de sensibilidades:

Estudio de sensibilidades y ajuste del modelo estacionario de la columna

N° etapas |Etapa Resultados de simulacion (stdvol.) Distancia a
tedricas g@liment C 3 propano NC 4 butano [iC 4 butano objetivo
16 9 0,9567 0,6193 0,3330 0,0429
17 10 0,9679 0,6212 0,3355 0,0334
18 11 0,9763 0,6224 0,3374 0,0273
19 12 0,9827 0,6233 0,3389 0,0239
20 13 0,9875 0,6238 0,3402 0,0223
21 14 0,9910 0,6242 0,3411 0,0218
22 15 0,9937 0,6245 0,3419 0,0218
16 10 0,9602 0,6202 0,3335 0,0398
17 11 0,9689 0,6216 0,3354 0,0326
18 12 0,9754 0,6225 0,3369 0,0279
19 13 0,9802 0,6232 0,3381 0,0250
20 14 0,9839 0,6236 0,3391 0,0234
21 15 0,9867 0,6239 0,3398 0,0225
22 16 0,9888 0,6242 0,3404 0,0220
17 13 0,9534 0,6207 0,3308 0,0458
18 14 0,9561 0,6212 0,3312 0,0432
19 15 0,9579 0,6216 0,3315 0,0417
20 16 0,9591 0,6220 0,3317 0,0406
21 17 0,9598 0,6222 0,3317 0,0400
22 18 0,9602 0,6224 0,3318 0,0396
23 17 0,9903 0,6243 0,3408 0,0218
18 13 0,9691 0,6222 0,3351 0,0323
19 14 0,9724 0,6227 0,3358 0,0299
20 15 0,9747 0,6230 0,3363 0,0282
21 16 0,9763 0,6232 0,3367 0,0272
22 17 0,9774 0,6234 0,3369 0,0265
23 18 0,9781 0,6236 0,3371 0,0261
24 18 0,9914 0,6244 0,3411 0,0217

José Luis Abanades Garcia

Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 3 23 de 41

Estos mismos resultados son sintetizados en la figura n® 5 donde se muestra, en
un grafico muy ilustrativo, la distancia a la composicién objetivo de cada uno de los
casos estudiados mediante la simulacion de sensibilidades en Aspen Plus:

17/13

Fig. n° 5. Estudio de sensibilidades y ajuste del modelo estacionario de la columna.

Notar que el radio correspondiente al caso 24/18 es el que méas se acerca a la
composicién objetivo representada por el punto central.

Hay que finalizar este punto sefalando la importancia vital que tiene disponer no
s6lo de datos lo suficientemente fiables, sino que, ademas, estén reconciliados. La
veracidad y reconciliacion de los datos reales de proceso es fundamental para que el
modelo estacionario ajustado con esos valores represente la realidad de planta con la

mayor fidelidad y rigor posibles.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 3 24 de 41

Los datos reales disponibles se corresponden con unas condiciones unicas y
particulares de proceso. Se ha comprobado que estos datos reales reconcilian, “mas o
menos”, los balances de materia global y por componentes. Esta comprobacion se

representa, a continuacion, en la siguiente tabla:

Reconciliacion de balances en los datos reales de proceso

Componente Propano prd. Butano prod. Alimentacién Errores de balance

TOTAL 7,6 19,9 25,0 10,00
m? std./h m? std./h m? std./h %
POR COMPONENTES
Etano 0,004 0,000 0,001
Propano 98,708 0,481 25,376
n-Butano 0,856 64,198 48,144
Isobutano 0,432 35,321 26,479
% stdvol. % stdvol. % stdvol.
Etano 0,00030 0,00000 0,00025 21,60
Propano 7,50181 0,09572 6,34400 19,76
n-Butano 0,06506 12,7754 12,03600 6,68
Isobutano 0,03283 7,02888 6,61975 6,68
m? std./h m? std./h m? std./h %

La reconciliacién no es buena en el etano, pero no importa pues este componente
es muy minoritario; precisamente por ello los errores de balance son tan grandes en este
componente. Los errores son muy aceptables en los butanos pero grandes en el propano.
La culpa de que el error de balance global sea del 10 % es achacable al propano.
Aunque los datos reales quizds no reconcilien satisfactoriamente los balances, van a ser

dados por buenos dado que no se dispone de mas datos reales de proceso.

Por otro lado, dada la naturaleza de la Simulacion de Procesos, los resultados de
simulaciéon cumplen perfectamente los balances de materia y energia. Ademas, como se
ha seguido el criterio de Histancia minima a la composicion objetivos resultados
de simulacién obtenidos garantizan una minimizacién de los errores en los caudales

globales y por componentes para los productos respecto a los valores reales de planta.
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3.6. Modelo estacionario

3.6.1. Resultados de simulacion

Los resultados de simulacion del modelo ajustado mas significativos son los que

aparecen en la siguiente tabla:

Resultados de simulacion del modelo estacionario ajustado

Presion de
alimentacion

Temperatura
en el botellon
Temperatura
en cabeza
Temperatura
en fondos

Relacién de
“boilup”

Propano prd.
Reflujo
Butano prod.

Densidad
propano prd.
Densidad
butano prod.

13,0037

39,30
40,17

87,18

1,758
5,7
28,5
19,3
11,460

9,953

kglcm? g

°C
°C

°C

stdvol.
m?® std./h
m? std./h
m?® std./h

kmol/m? std.

kmol/m? std.

Nivel en fondos

Recuperacion
de propano
Recuperacion
de butano

Composiciones

Cs en propano
C4’s en propano

C; en butano
C,'s en butano

Carga térmica
condensador
Carga térmica
subenfriamiento

68,6
10
89,54

>99

99,14
<1

3,44
96,55

5,44

-1,01

cms.

%

% molar

% molar

% stdvol.
% stdvol.

% stdvol.
% stdvol.

GJ/h

GJd/h

Sobre estos resultados se puede hacer una serie de comentarios:

1. La temperatura verdadera del botellon no es la reflejada en la tabla sino la

verdadera de subenfriamiento que se ha introducido como dato en el modelo.

Ese valor de 39,30 °C se corresponde con la temperatura que habria en el

botellon si no hubiese subenfriamiento. La carga de subenfriamiento viene

reflejada al final de la tabla junto con la carga térmica del condensador.
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2. La relacion de “boilup” es a la relacion de reflujo lo que el producto de

cabeza o destilado al producto de fondo de la columna.

3. Como se puede ver, la suma de los caudales estandares de propano y butano
es igual al caudal de alimentacidon; la naturaleza de la Simulacién de

Procesos garantiza que siempre se cumplan balances de materia y energia.

Ahora bien, el caudal de producto propano de simulacion (8,%ta’h)
difiere bastante del valor real (7,6 std./h). La razén fundamental que hace
gue se produzca esta circunstancia radica en la “dificil” reconciliacion del

balance de materia de propano en los datos reales de planta.

4. Los dos valores de densidad mostrados son muy interesantes de cara al
desarrollo del futuro modelo dindmico. Su utilizacién en la elaboracion del
modelo en el simulador dinAmico se vera mas adelante. La fiabilidad de estos
dos valores se basa en la eleccion del mo@ekialdpara la determinacion

de densidades molares liquidas.

5. El nivel de fondos introducido en la simulacion estacionaria es un dato
necesario de cara a exportar el modelo al simulador dinamico. El nivel es el
gue tiene el fondo de la columna inicialmente en este estado estacionario.
Cuando en régimen dinamico se produzcan movimientos en ciertas valvulas

de control o perturbaciones de proceso entonces el nivel variara.

6. Finalmente, las recuperaciones o rendimientos en el propano y los butanos y
las composiciones de ambos productos entran, en estas condiciones

particulares, dentro de especificaciones establecidas en las bases de diseo.

Unicamente no se cumple la especificacion de propano en el fondo (3,44 %
stdvol.) de la columna, pero incluso ese contenido es mejor que el rango
marcado en las bases de disefio (de 8 a 14 % stdvol.). Ademas, en las

condiciones reales de proceso menos aun todavia se cumple esa
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especificacion (0,481 % stdvol. de propano en el producto butano). Por
supuesto, siempre hubiese sido deseable que se cumpliesen todas las
especificaciones, pero las condiciones reales de proceso disponibles son

Unicas y son las que son.

3.6.2. Conclusiones

El modelo estacionario finalmente obtenido tras el ajuste y la contrastacion de
resultados es un modelo de columna de destilaRiddifrac con 24 etapas teodricas,
incluyendo condensador y termosifon. En el modelo, la alimentacion a la columna se
introduce por encima de la etapa 18, siguiendo el criterio de enumeracion expuesto al

principio de este capitulo.

Como la columna real tiene las mismas etapas tanto en rectificacion como en
agotamiento, de modo que coinciden el nimero tedrico y real de etapas y la posicion
tedrica y real de la etapa de alimentacidon, entonces las eficacias tanto en zona de

rectificacion como en zona de agotamiento tienen un valor igual a la unidad.

El modelo ha sido enriquecido con la necesaria informacion acerca de las
dimensiones y las acumulaciones de liquido en el botellén de reflujo y en el fondo de la
columna. También, se ha introducido toda la informacion necesaria acerca de las

dimensiones de los platos de rectificacion y de agotamiento.

Todos estos datos han sido introducidos en el modelo para prepararlo de cara a

la elaboracién del modelo dinamico en Aspen Dynamics & Custom Modeler.

Se ha determinado de que la opcion termodindmica mas adecuada para esta
aplicacion se basa en la ecuacion de Redlich—-Kwong—-Soave con la correccidon en la

determinacion de densidades de liquiGostald

Y, aungue, la reconciliacion de balances no sea plena, los datos disponibles van

a ser dados por buenos pues son los Unicos que ha proporcionado la bibliografia.
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3.6.3. Resultados de simulacién del modelo final (  Report Summary )

Todas las entradas y todos los resultados de simulacion de un modelo
estacionario vienen condensados en el archivo denomieglart Summarygenerado
por Aspen Plus. En d@eport Summaryncluido a continuacion, los resultados de la
busqueda de la opcion termodinamica y del estudio de sensibilidades no son incluidos.
Solamente son incluidos las entradas al modelo y los resultados de simulacion del
modelo finalmente obtenido tras el ajuste.
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ASPEN PLUS IS A TRADEMARK OF HOTLINE:
ASPEN TECHNOLOGY, INC. U.S.A. 888/996-7001
TEN CANAL PARK EUROPE (32) 2/724-0100

CAMBRIDGE, MASSACHUSETTS 02141
617/949-1000

VERSION: WIN32 OCTOBER 1, 1999
RELEASE: 10.0-1 FRIDAY
INSTALLATION: UPMADPC 8:39:31 P.M.
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE |
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA

ASPEN PLUS (R) IS A PROPRIETARY PRODUCT OF ASPEN TECHNOLOGY, INC.
(ASPENTECH), AND MAY BE USED ONLY UNDER AGREEMENT WITH ASPENTECH.
RESTRICTED RIGHTS LEGEND: USE, REPRODUCTION, OR DISCLOSURE BY THE
U.S. GOVERNMENT IS SUBJECT TO RESTRICTIONS SET FORTH IN
(i) FAR 52.227-14, Alt. Ill, (i) FAR 52.227-19, (i) DFARS
252.227-7013(c)(L)(ii), or (iv) THE ACCOMPANYING LICENSE AGREEMENT,
AS APPLICABLE. FOR PURPOSES OF THE FAR, THIS SOFTWARE SHALL BE DEEMED
TO BE "UNPUBLISHED" AND LICENSED WITH DISCLOSURE PROHIBITIONS.
CONTRACTOR/SUBCONTRACTOR: ASPEN TECHNOLOGY, INC. TEN CANAL PARK,
CAMBRIDGE, MA 02141.

TABLE OF CONTENTS

RUN CONTROL SECTION..........cccciiriiriiriirieeeen, 1
RUN CONTROL INFORMATION.......ccccvvvveiiinnnnnn, 1

FLOWSHEET SECTION.........cooiiiiiiiinneeeeeeeee 2
FLOWSHEET CONNECTIVITY BY STREAMS................. 2
FLOWSHEET CONNECTIVITY BY BLOCKS.................. 2
COMPUTATIONAL SEQUENCE..........ccccceeeiinnnnn. 2
OVERALL FLOWSHEET BALANCE.............cccccunnnee 2

PHYSICAL PROPERTIES SECTION...........coovviiiinnnns 3
COMPONENTS........oooiiiieee, 3

U-O-S BLOCK SECTION.......coooiiiiiiiiiniriee 4
BLOCK: COLUMNA MODEL: RADFRAC................... 4

STREAM SECTION.....cvviiiiiiiiiiiiiis 9
ALIM BOTTOM DISTIL.....ccoiviiiriiiiieeceene, 9

PROBLEM STATUS SECTION.........cccccviiriiririreeeee, 11
BLOCK STATUS ...ttt 11
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 1
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
RUN CONTROL SECTION

RUN CONTROL INFORMATION

THIS COPY OF ASPEN PLUS LICENSED TO UPM ETSI INDUSTRIALES

TYPE OF RUN: NEW

INPUT FILE NAME: _38000ng.inm

OUTPUT PROBLEM DATA FILE NAME: _3800ong VERSION NO. 1
LOCATED IN:

PDF SIZE USED FOR INPUT TRANSLATION:
NUMBER OF FILE RECORDS (PSIZE)= O
NUMBER OF IN-CORE RECORDS = 256

PSIZE NEEDED FOR SIMULATION = 256

CALLING PROGRAM NAME: apmain
LOCATED IN: C:\ARCHIV~1\ASPENT~1\AP100\xeq

SIMULATION REQUESTED FOR ENTIRE FLOWSHEET

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 3 32de 4l

ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 2
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
FLOWSHEET SECTION

FLOWSHEET CONNECTIVITY BY STREAMS

STREAM SOURCE DEST STREAM SOURCE DEST
ALIM ---- COLUMNA DISTIL COLUMNA ----
BOTTOM COLUMNA ----

FLOWSHEET CONNECTIVITY BY BLOCKS

BLOCK INLETS OUTLETS
COLUMNA  ALIM DISTIL BOTTOM

COMPUTATIONAL SEQUENCE

SEQUENCE USED WAS:
COLUMNA

OVERALL FLOWSHEET BALANCE

*»** MASS AND ENERGY BALANCE ***

IN ouT RELATIVEDIFF.

CONVENTIONAL COMPONENTS (KMOL/HR )

ETANO 0.295119E-02 0.295119E-02 0.339200E-08

PROPANO 72.7989 72.7989 0.291727E-08

N-BUTANO 120.706 120.706 -0.116084E-08

[I-BUTANO 63.9435 63.9435 -0.113012E-08
TOTAL BALANCE

MOLE(KMOL/HR) 257.452 257.452 0.000000E+00

MASS(KG/HR ) 13942.7 13942.7 -0.213676E-09

ENTHALPY(CAL/SEC)  -0.222238E+07 -0.230068E+07 0.340318E-01
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 3
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
PHYSICAL PROPERTIES SECTION

COMPONENTS

ID TYPE FORMULA NAME OR ALIAS REPORT NAME
ETANO C C2H6 C2H6 ETANO
PROPANO C C3HS8 C3H8 PROPANO
N-BUTANO C C4H10-1 C4H10-1 N-BUTANO
I-BUTANO C  C4H10-2 C4H10-2 [I-BUTANO
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 4
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
U-O-S BLOCK SECTION

BLOCK: COLUMNA MODEL: RADFRAC

INLETS -ALIM STAGE 18
OUTLETS -DISTIL STAGE 1
BOTTOM STAGE 24
PROPERTY OPTION SET: RKS-MOD STANDARD RKS EQUATION OF STATE

*»** MASS AND ENERGY BALANCE ***

IN ouT RELATIVEDIFF.
TOTAL BALANCE
MOLE(KMOL/HR) 257.452 257.452 0.000000E+00
MASS(KG/HR ) 13942.7 13942.7 -0.213676E-09

ENTHALPY(CAL/SEC)  -0.222238E+07 -0.230068E+07 0.340318E-01

kkkkkkkkkkkkkkkkkkkkkk

*xxx INPUT DATA o

kkkkkkkkkkkhkkkkkkkkkk

¥k INPUT PARAMETERS  ****

NUMBER OF STAGES 24

ALGORITHM OPTION STANDARD
ABSORBER OPTION NO

INITIALIZATION OPTION STANDARD
HYDRAULIC PARAMETER CALCULATIONS NO
INSIDE LOOP CONVERGENCE METHOD BROYDEN
DESIGN SPECIFICATION METHOD NESTED
MAXIMUM NO. OF OUTSIDE LOOP ITERATIONS 25
MAXIMUM NO. OF INSIDE LOOP ITERATIONS 10
MAXIMUM NUMBER OF FLASH ITERATIONS 50
FLASH TOLERANCE 0.00010000
OUTSIDE LOOP CONVERGENCE TOLERANCE 0.00010000

wers COL-SPECS  *+

MOLAR VAPOR DIST / TOTAL DIST 0.0
REBOILER DUTY CAL/SEC 349,644.
STDVOL REFLUX RATIO 5.00000

DIST + REFLUX SUBCOOLED TEMP K 292.850
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 5
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA

U-O-S BLOCK SECTION
BLOCK: COLUMNA MODEL: RADFRAC (CONTINUED)

werk PROFILES %%+

P-SPEC STAGE 1 PRES, ATM 13.3884
2 13.5819

kkhkkkkhkkkkhkkkkhkkkhkk

*kkk R ESU LTS *kkk

*kkkk *%

***  COMPONENT SPLIT FRACTIONS ***

OUTLET STREAMS
DISTIL BOTTOM
COMPONENT:
ETANO .99960 .40313E-03
PROPANO  .89539 .10461
N-BUTANO .22858E-03 .99977
I-BUTANO .69724E-02 .99303

¥+ SUMMARY OF KEY RESULTS  ***

TOP STAGE TEMPERATURE K 312.417
BOTTOM STAGE TEMPERATURE K 360.327
TOP STAGE LIQUID FLOW KMOL/HR 328.299
BOTTOM STAGE LIQUID FLOW KMOL/HR 191.792
TOP STAGE VAPOR FLOW KMOL/HR 0.0
BOTTOM STAGE VAPOR FLOW KMOL/HR 337.123
MOLAR REFLUX RATIO 5.00000

MOLAR BOILUP RATIO 1.75776
CONDENSER DUTY (W/O SUBCOOL) CAL/SEC -361,090.
REBOILER DUTY CAL/SEC 349,644.

DIST + REFLUX SUBCOOLED TEMP K 292.850
SUBCOOLED REFLUX DUTY CAL/SEC -66,851.9

¥k MAXIMUM FINAL RELATIVE ERRORS  ****

DEW POINT 0.10309E-04 STAGE=11
BUBBLE POINT 0.24312E-04 STAGE= 9

COMPONENT MASS BALANCE 0.57238E-05 STAGE= 17 COMP=ETANO

ENERGY BALANCE 0.18013E-03 STAGE= 9
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 6
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
U-O-S BLOCK SECTION

BLOCK: COLUMNA MODEL: RADFRAC (CONTINUED)
werk PROFILES %%+
*NOTE** REPORTED VALUES FOR STAGE LIQUID AND VAPOR RATES ARE THE FLOWS
FROM THE STAGE EXCLUDING ANY SIDE PRODUCT. FOR THE FIRST STAGE,

THE REPORTED VAPOR FLOW IS THE VAPOR DISTILLATE FLOW. FOR THE
LAST STAGE, THE REPORTED LIQUID FLOW IS THE LIQUID BOTTOMS FLOW.

ENTHALPY
STAGE TEMPERATURE PRESSURE CAL/MOL HEAT DUTY
K ATM LIQUID VAPOR CAL/SEC

1 312.42 13.388 -28494.  -25177. -.36109+06
SUBC 292.85 13.388 -29105. -.66852+05
2 313.32 13.582 -28534.  -25194.
3 313.87 13.591 -28643.  -25236.
4 314.83 13.600 -28835.  -25312.
16 348.11 13.705 -32751.  -28387.
17 349.00 13.714 -32705.  -28352.
18 350.15 13.723 -32709.  -28385.
19 351.72 13.732 -32827.  -28580.
22 356.84 13.758 -33136.  -29176.
23 358.58 13.767 -33197.  -29336.
24 360.33 13.776 -33221.  -29450. .34964+06

STAGE FLOW RATE FEED RATE PRODUCT RATE
KMOL/HR KMOL/HR KMOL/HR
LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR MIXED LIQUID VAPOR
1 328.3 0.0000E+00
SUBC 328.3 65.6598
2 390.1 394.0
3 387.8 4558
4 383.6 4534
16 339.0 405.8
17 337.8 404.6 75.9842
18 520.4 327.5 181.4673
19 5219 328.6
22 527.2 333.6
23 528.9 3355
24 191.8 337.1 191.7917

ek MASS FLOW PROFILES ****

STAGE FLOW RATE FEED RATE PRODUCT RATE
KG/HR KG/HR KG/HR
LIQUID VAPOR LIQUID VAPOR MIXED LIQUID VAPOR
1 0.1451E+05 0.0000E+00
SUBCO0.1451E+05 2901.9680
2 0.1729E+05 0.1741E+05
3 0.1727E+05 0.2019E+05
4 0.1723E+05 0.2017E+05
16 0.1867E+05 0.2158E+05
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ASPEN PLUS VER: WIN32

REL: 10.0-1

10/01/1999 PAGE 7
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA

U-O-S BLOCK SECTION

BLOCK: COLUMNA MODEL: RADFRAC (CONTINUED)

¥k MASS FLOW PROFILES ****

STAGE FLOW RATE
KG/HR
LIQUID VAPOR
17 0.1865E+05 0.2158E+05

19 0.2911E+05 0.1779E+05
22 0.3001E+05 0.1867E+05
23 0.3029E+05 0.1897E+05
24 0.1104E+05 0.1925E+05

ek MOLE-X-PROFILE
PROPANO

STAGE ETANO
1 0.44929E-04
2 0.17135E-04
3 0.80128E-05
4 0.50078E-05

16 0.25962E-05
17 0.25681E-05
18 0.16596E-05
19 0.69797E-06
22 0.47042E-07
23 0.17946E-07
24 0.62032E-08

0.99274
0.98421
0.96856
0.94087
0.21642
0.20814
0.19371
0.16709

***%  MOLE-Y-PROFILE
PROPANO

STAGE ETANO
1 0.11814E-03
2 0.44929E-04
3 0.21139E-04
4 0.13359E-04

16 0.94743E-05
17 0.94654E-05
18 0.61808E-05
19 0.26245E-05
22 0.18247E-06
23 0.70391E-07
24 0.24627E-07

0.99662
0.99274
0.98544
0.97206
0.35170
0.34239
0.32328
0.28359
0.15377
0.11219

FEED RATE
KG/HR
LIQUID VAPOR MIXED

KG/HR

4000.9078
18 0.2884E+05 0.1755E+05 9941.8260

.11041+05

*kk%k

N-BUTANO

I-BUTANO

0.42022E-03 0.67902E-02
0.10921E-02 0.14679E-01
0.25539E-02 0.28883E-01
0.56320E-02 0.53493E-01

0.40000
0.44237
0.47821
0.49353

0.85825E-01 0.55730
0.61473E-01 0.58875
0.39707E-01 0.62922

0.38357
0.34949
0.32808
0.33938
0.35687
0.34978
0.33108

*kkk

N-BUTANO

I-BUTANO

0.15954E-03 0.31022E-02
0.42022E-03 0.67902E-02
0.99535E-03 0.13543E-01
0.22449E-02 0.25683E-01

0.29913
0.33516
0.36871
0.39008
0.47630
0.51619

0.73856E-01 0.56572

*kkk KTVV\LLJEES *kk%k

STAGE ETANO
1 26295 1.0039
2 26220 1.0087
3 2.6382 1.0174
4 2.6676 1.0331

16 3.6493 1.6251
17 3.6858 1.6451
18 3.7242 1.6688
19 3.7602 1.6973
22 3.8790 1.7917
23  3.9224 1.8251

PROPANO

0.37967
0.38476
0.38974
0.39860
0.74782
0.75765
0.77102
0.79039
0.85465
0.87676

N-BUTANO

0.34916
0.32243
0.30801
0.32633
0.36993
0.37162
0.36042

I-BUTANO
0.45687
0.46257
0.46888
0.48012
0.91028
0.92257
0.93882
0.96153
1.0366
1.0624

PRODUCT RATE

LIQUID VAPOR
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 8
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA

U-O-S BLOCK SECTION
BLOCK: COLUMNA MODEL: RADFRAC (CONTINUED)

*kkk K_VALU ES *kk%k
STAGE ETANO PROPANO N-BUTANO |-BUTANO
24 3.9700 1.8600 0.89909 1.0886

ek MASS-X-PROFILE  ****

STAGE ETANO PROPANO N-BUTANO  I-BUTANO
1 0.30567E-04 0.99049 0.55263E-03 0.89297E-02
2 0.11626E-04 0.97930 0.14324E-02 0.19252E-01
3 0.54099E-05 0.95897 0.33330E-02 0.37693E-01
4 0.33518E-05 0.92350 0.72865E-02 0.69208E-01

16 0.14172E-05 0.17324 0.42205 0.40471
17 0.13989E-05 0.16626 0.46576 0.36798
18 0.90070E-06 0.15417 0.50166 0.34417
19 0.37626E-06 0.13209 0.51427 0.35364
22 0.24852E-07 0.66490E-01 0.56909 0.36442
23 0.94241E-08 0.47340E-01 0.59761 0.35505
24 0.32402E-08 0.30416E-01 0.63530 0.33428

Wk MASS-Y-PROFILE  ****

STAGE ETANO PROPANO N-BUTANO I-BUTANO
1 0.80479E-04 0.99562 0.21008E-03 0.40849E-02
2 0.30567E-04 0.99049 0.55263E-03 0.89297E-02
3 0.14349E-04 0.98091 0.13059E-02 0.17768E-01
4 0.90292E-05 0.96350 0.29330E-02 0.33555E-01

16 0.53561E-05 0.29157 0.32688 0.38155
17 0.53380E-05 0.28316 0.36535 0.35148
18 0.34682E-05 0.26602 0.39991 0.33407
19 0.14575E-05 0.23096 0.41874 0.35030
22 0.98040E-07 0.12116 0.49466 0.38418
23 0.37430E-07 0.87486E-01 0.53056 0.38196
24 0.12972E-07 0.57049E-01 0.57599 0.36696
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1

STREAM SECTION

ALIM BOTTOM DISTIL

STREAM ID ALIM BOTTOM DISTIL
FROM : ---- COLUMNA COLUMNA
TO COLUMNA  ---- ----
SUBSTREAM: MIXED

PHASE: MIXED  LIQUID LIQUID
COMPONENTS: KMOL/HR

ETANO 2.9512-03 1.1897-06 2.9500-03
PROPANO 72.7988 7.6154 65.1834
N-BUTANO 120.7061 120.6786 2.7591-02
I-BUTANO 63.9435 63.4976 0.4458
COMPONENTS: MOLE FRAC

ETANO 1.1463-05 6.2032-09 4.4929-05
PROPANO 0.2827 3.9707-02 0.9927
N-BUTANO 0.4688 0.6292 4.2022-04
I-BUTANO 0.2483 0.3310 6.7902-03
COMPONENTS: KG/HR

ETANO 8.8741-02 3.5775-05 8.8705-02
PROPANO 3210.1774 335.8155 2874.3618
N-BUTANO 7015.8544 7014.2507 1.6037
I-BUTANO 3716.6134 3690.6996 25.9137
COMPONENTS: MASS FRAC

ETANO 6.3647-06 3.2402-09 3.0567-05
PROPANO 0.2302 3.0416-02 0.9904
N-BUTANO 0.5031 0.6353 5.5263-04
I-BUTANO 0.2665 0.3342 8.9297-03
COMPONENTS: STD L/MIN

ETANO 4.1667-03 1.6797-06 4.1650-03
PROPANO 105.7333 11.0607 94.6726
N-BUTANO 200.6000 200.5541 4.5854-02
I-BUTANO 110.3291 109.5599 0.7692
TOTAL L/MIN 416.6666 321.1748 95.4918
COMPONENTS: STD VOL FRAC

ETANO 1.0000-05 5.2299-09 4.3616-05
PROPANO 0.2537 3.4438-02 0.9914
N-BUTANO 0.4814 0.6244 4.8018-04
I-BUTANO 0.2647 0.3411 8.0558-03
TOTAL L/MIN 416.6666 321.1748 95.4918
TOTAL FLOW:

KMOL/HR 257.4515 191.7917 65.6598
KG/HR 1.3943+04 1.1041+04 2901.9680
L/MIN 2430.1627 383.7498 94.0934
STATE VARIABLES:

TEMP K 347.7500 360.3272 292.8500
PRES ATM 13.5855 13.7755 13.3883
VFRAC 0.2993 0.0 0.0

LFRAC 0.7006 1.0000 1.0000
SFRAC 0.0 0.0 0.0
ENTHALPY:

CAL/MOL -3.1076+04 -3.3221+04 -2.9105+04
CAL/GM -573.8163 -577.0816 -658.5227
CAL/SEC -2.2224+06 -1.7698+06 -5.3084+05

10/01/1999 PAGE 9
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 10
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
STREAM SECTION

ALIM BOTTOM DISTIL (CONTINUED)

STREAM ID ALIM BOTTOM  DISTIL
ENTROPY:
CAL/MOL-K -89.5959 -97.7815 -82.1859
CAL/GM-K -1.6543 -1.6985 -1.8595
DENSITY:
MoL/CC 1.7657-03 8.3297-03 1.1630-02
GM/CC 9.5623-02 0.4795 0.5140
AVG MW 54.1567 57.5664 44.1970
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ASPEN PLUS VER: WIN32 REL: 10.0-1 10/01/1999 PAGE 11
PARA EMPEZAR MODELO DINAMICO DESPROPANIZADORA
PROBLEM STATUS SECTION

BLOCK STATUS

* *

* Calculations were completed normally *

* *

* All Unit Operation blocks were completed normally *
* *

* All streams were flashed normally *

* *
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Capitulo 4

SIMULACION DINAMICA

4.1. Presentacion

La simulacion estacionaria de la columna para esos datos reales de proceso en
esas condiciones particulares de operacion permite la obtencion, después del ajuste y la
contrastacion de resultados, de un modelo riguroso de la Despropanizadora valido en el
régimen estacionario representado por esas condiciones Unicas de proceso disponibles.

El Proyecto continda con la obtencion de un modelo dindmico fisicoquimico
riguroso a partir de ese modelo estacionario. Los modelos fisicoquimicos rigurosos
también son denominadanodelos de primer principjodel inglés “first principle
model”, haciendo referencia a su caracter termodinamico y tratan de representar lo mas

rigurosamente posible el verdadero comportamiento dinamico del proceso modelado.

Para la obtencién de estos modelos es preciso el empleo de herramientas de
simulacidon estacionaria y dinamica. Las herramientas de simulacion dinamica que se
van a utilizar a partir de este momento son los simuladores Aspen Dynamics y Aspen
Custom Modeler version 10.0. Estos simuladores se han seleccionado principalmente
por su disponibilidad y por la compatibilidad que presentan con Aspen Plus 10.0. y con
el programa de desarrollo del controlador multivariable DMCPIus; los cuatro productos

informaticos son de la empresa Aspen Tech.

Para comenzar el desarrollo del modelo dindmico es necesario introducir en el

modelo estacionario dentro del propio programa Aspen Plus informacion acerca de las
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dimensiones del fondo de la columna y el botellon de reflujo y de la acumulacion inicial
de liquido en ambos recipientes. Asimismo serd preciso incorporar al modelo
estacionario informacion sobre las dimensiones (diametro, distancia entre platos y altura
de rebosadero) de los platos del modelo final de la Despropanizadora, tanto en la zona

de rectificacibn como en la zona de agotamiento.

Todos estos preparativos en Aspen Plus son necesarios para poder trasladar el
modelo estacionario a los simuladores dinamicos. Una vez que el modelo estacionario
hay sido exportado, se completara el modelo dinAmico incorporando los restantes
elementos dindmicos en el simulador dinamico, es decir, los elementos del esquema

regulatorio basico que se encuentra por debajo del controlador multivariable DMC.

El modelo dinamico obtenido es, por lo tanto, un modelo fisicoquimico riguroso
gue representa el funcionamiento del conjunto formado por la Despropanizadora y el
esquema regulatorio basico que subyace por debajo del controlador DMC.

El modelo desarrollado en el simulador dinamico, antes de ejecutar cualquier
simulacién sobre él, se encuentra en condiciones estacionarias de proceso. Esas
condiciones estacionarias serdn las condiciones iniciales de las que parten todos los
regimenes dinamicos que se producen en el modelo cuando en éste se simulan
perturbaciones o movimientos en las variables de entrada. Estas condiciones iniciales se
corresponden, por lo tanto, con la coleccion de valores reales de proceso usada para el
desarrollo del modelo estacionario.

Durante el desarrollo del modelo dindmico del proceso habra que tener en cuenta
gue el sistema regulatorio basico que se ha de simular, el que utiliza el controlador
DMC, no es exactamente el mismo que el existente, el que se ha descrito en las bases de
disefio. Ademas, por limitaciones del simulador principalmente, ha sido necesario tomar
ciertas hipotesis basicas antes de comenzar a elaborar el modelo ademas de simular un
esquema de control que no es exactamente el mismo que el subordinado al futuro DMC.

Todos estos aspectos seran vistos con mayor profundidad a lo largo de este capitulo.
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El modelo dinamico de la Despropanizadora serd sometido a una serie de
escalones unitarios en las variables de entrada seleccionadas para el controlador
multivariable DMC con objeto de obtener, mediante simulacién, las respuestas de las
variables controladas frente a cada uno de esos escalones unitarios. Para la simulacion
dinamica de estos escalones se emplearan las herramientas de programacion de tareas y
guiones que facilita el simulador dindmico. Estas utilidades usan el lenguaje de

programacionvisual Basic Scripting Language

Cada una de esas respuestas obtenidas configurara la celda de la matriz dinamica
gue empleara el controlador DMC correspondiente a la fila asociada a la variable
independiente en la que se produce el escalén y a la columna asociada a la variable

dependiente cuya respuesta se ha simulado.

Los resultados de simulacion de escalones unitarios proporcionan, para esa
pareja, informacion acerca del tiempo de establecimiento del régimen estacionario, la
dinamica en la respuesta hasta que se alcanza, de nuevo, el estado estacionario y la

ganancia relativa correspondiente.

Esta informacion, en forma vectorial, vector cuyos elementos representan la
evolucion de la respuesta a lo largo del tiempo, sera configurada de acuerdo con el
formato de entrada al controlador multivariable comercial DMC para generar la matriz
dindmica del controlador. Tal aspecto sera explicado en este capitulo, pero desarrollado
en profundidad en el siguiente.

Una vez conseguida la matriz para el funcionamiento, fuera de linea, del
controlador DMC, se simulara un plan de movimientos combinados en las variables
independientes del controlador en el simulador con objeto de contrastar las respuestas
proporcionadas por el modelo riguroso conseguido y el controlador. Esto sera util para
decidir la validez del modelo riguroso con respecto al programa de desarrollo fuera de

linea de la matriz dinamica. Tal punto si sera desarrollado por entero en el capitulo 5.
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4.2. Esquema de control preexistente y esquema regulatorio

subordinado al controlador multivariable predictivo DMC

El principal objetivo del Proyecto es la obtencién mediante simulacién de un
modelo dinamico fisicoquimico riguroso para el control multivariable MBPC de la
Despropanizadora. El empleo de la simulacion dindmica ha de estar orientada a este
objetivo. En efecto, dada la estructura jerarquica del control, la elaboracién del modelo
dindmico exige la necesidad de tener presente el esquema regulatorio basico que

subyace por debajo del futuro controlador multivariable y no el de las bases de partida.

La modelizacion no solamente ha de ser rigurosa para la columna, también lo
tiene que ser para el sistema regulatorio basico teniendo en cuenta que para que
funcione adecuadamente el control multivariable, previamente han de funcionar bien los
lazos de control basico. Esto quiere decir que la importancia del buen funcionamiento
del control basico no sélo no disminuye al implantar el control multivariable, sino que
aumenta puesto que las variables independientes sobre las que actla el controlador
DMC no son directamente las aperturas de valvula sino que son los puntos de consigna

del control regulatorio basico.

Ahora bien, la implantacién de un control multivariable exige el replanteamiento
de ese control regulatorio basico. En efecto, el esquema basico de control que se
encuentra por debajo del controlador DMC no es exactamente el mismo que el esquema
de control preexistente, no coincide con el sistema de control basico que se describié en
las bases de disefio. Ello se debe a diversas circunstancias:

» Las necesidades del controlador multivariable no sélo son distintas que las

gue eran satisfechas con el esquema previo sino que son incluso mayores.

e Quien se ocupard, en el futuro, del control del proceso no es el esquema

basico de control sino el controlador multivariable comercial DMC.
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El control multivariable es ademas predictivo; considera también la accion
de control en adelanto, aspecto que no consideraba el sistema de control
preexistente. Consecuentemente, es necesario adaptar el esquema basico de

regulacion a esta nueva circunstancia.

El esquema de las bases de disefio usa cascadas de control. Con las cascadas
no soélo se intentaba garantizar una operacion mas estable (cascada de
control de nivel de fondos) sino que ademas se trataba de controlar las
calidades de cabeza y de fondos (control de reflujo y cascada de temperatura
de fondos, respectivamente), probablemente sin éxito debido al acoplo

producido al tratar de solventar estos dos objetivos de control contrapuestos.

El funcionamiento del futuro controlador multivariable DMC resolvera este
problema de acoplamiento y aspirarda ademas a objetivos de control
superiores tales como la minimizacion de perturbaciones en el proceso y la

maximizacion de beneficios.

El esquema regulatorio basico subordinado a DMC no necesita, pues, de la
existencia de estas cascadas. Por ello, se han roto las cascadas de control en
el esquema regulatorio que se va a simular en Aspen Custom Modeler de
modo que los puntos de consigna de los controladores secundarios en el
nuevo esquema regulatorio no vienen fijados por los controladores primarios

de las cascadas sino por el controlador multivariable.

Por otro lado, también hay que tener en cuenta que los controladores tienen una

serie de parametros que hay que ajustar. Normalmente, habria sido preciso determinar la

sintonia de los controladores haciendo pruebas de planta, pero dado que ello,

evidentemente, no es posible en este Proyecto, las sintonias de los reguladores PID que

se van a usar para la elaboracién del modelo se han determinado usando las técnicas

Ziegler-Nichols dentro del propio simulador dinamico. Algunas sintonias ya fueron

determinadas en el anterior capitulo. Por razones que ya se verdn en su momento, ha

sido necesaria la emulacion de lazos de control adicionales dentro de la simulacion
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dinamica para poder reproducir fielmente el funcionamiento del esquema regulatorio
basico subordinado al DMC. Para estos lazos adicionales también se ha tenido que
hacer una sintonizaibn mediante simulacion usando las técnicas de Ziegler-Nichols.

Todas las sintonias ajustadas apareceran en una tabla mas adelante.

El conocimiento del esguema basico preexistente es fundamental, aunque
finalmente este esquema no sea el subordinado al controlador DMC, pues permitird un
desarrollo mas racional del modelo dinamico del proceso. Este esquema, descrito en su

momento en labases de diseficconsta de los siguientes elementos de control:

1. Control de presion de cabeza de la columna (URV-PIC-0014) por
inundacion del condensador de cabeza actuando la salida del control sobre la

valvula de caudal de destilados.

2. Control de reflujo en cabeza de la columna (URV-FIC-0012) para el control

de calidad del producto propano obtenido como destilado.

3. Control de nivel de fondos mediante una cascada donde el lazo primario es el
controlador de nivel de fondos (URV-LIC-0015) y el lazo secundario es el
controlador de caudal de fondos (URV-FIC-0014).

En esta cascada, el controlador URV-LIC-0015 funciona en automatico y su
salida (URV-LIC-0015.0P) fija el SP del secundario (URV-FIC-0014.SP).

4. Control de tamperatura de fondos mediante una cascada para el control de la
calidad del producto de fondos. En la cascada, el lazo primario es el
controlador de temperatura de fondos (URV-TIC-0011) cuya salida a valvula
(URV-TIC-0011.0P) fija el punto de consigna del regulador secundario
(URV-FIC-0013.SP), el cual controla el caudal del servicio de vapor en el
hervidor de fondos (URV-FIC-0013).
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El esquema basico de contaple necesita ekontrolador multivariabl®©MC
tiene basicamente los mismos reguladores basicos que el esquema de las bases de
disefio pero con las cascadas de control rotas por las razones apuntadas y con los puntos
de consigna de todos los controladores restantes fijados por el controlador DMC y no

por el operador de planta:

1. El control de presién de cabeza es el mismo (URV-PIC-0014).

2. El control de reflujo de destilado también es el mismo (URV-FIC-0012).

3. El control de caudal de fondos es el mismo (URV-FIC-0014), pero como la
cascada de control de nivel de fondos esté rota, el URV-FIC-0014.SP no esta
determinado por la URV-LIC-0015.0P del controlador primario de nivel de

fondos sino que esta fijado por el futuro controlador multivariable DMC.

4. El control de caudal de servicio de vapor del hervidor es nuevamente el
mismo (URV-FIC-0013), pero dado que la cascada de control de temperatura
de fondos esté rota, el URV-FIC-0013.SP esta establecido por el futuro
DMC y no por la salida URV-TIC-0011.0P del controlador primario.

Las variables manipuladas que establecera el controlador multivariable DMC
para la regulacion del proceso son, por lo tanto, los puntos de consigna de los cuatro
controladores PID bésicos que se mantienen respecto del esquema preexistente.

Pero para incorporar la accion “feedforward” de control en adelanto es preciso
gue el controlador considere otras variables adicionales independientes sobre las cuales
directamente no puede actuar. Estas variables son las perturbaciones medibles de mayor
influencia en la operaciéon de la columna. Se han considerado como variables de
perturbacion el caudal de alimentacion a la columna, su temperatura y la relacion de

propano a butanos en la alimentacion.
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Adicionalmente, también podrian ser tenidas en cuenta las temperaturas del
servicio de vapor de agua y de agua condensada en el hervidor, pero no han sido
consideradas como perturbaciones dado que la informacién bibliografica del proceso

existente dice que esas temperaturas en el servicio de vapor son bastante constantes.

Se puede adelantar que las variables contraladas que considerara el controlador
DMC son las salidas a valvula de los cuatro reguladores basicos PID cuyos SP’s son
considerados como variables manipuladas, las especificaciones principales de los

productos, la indicacion de nivel de fondo y el valor de pérdida de carga en la columna.

La eleccion de estas ocho variables controladas para el DMC responde a la
necesidad de garantizar el control de las variables manipuladas consideradas, al control
de las calidades de los productos sin que se produzca el acoplamiento y a la operacion

segura y estable de la columna sin violar las restricciones y limitaciones de proceso.

El esquema regulatorio basico preexistente aparece en las bases de disefio en el
plano n°® 3, mientras que el esquema regulatorio basico que utiliza el controlador
multivariable aparece en el plano n° 4 adjuntado con el anterior y el resto de planos de
las bases de disefio del proceso.

4.3. Inicializacién de cascadas y del controlador DMC

En el anterior punto ha quedado claro que el controlador multivariable utiliza un
esquema regulatorio distinto del descrito en las bases de disefio. Sin embargo, este

hecho no significa que el sistema preexistente desaparezca.

En efecto, hay que considerar que el controlador multivariable DMC no se va a
encontrar operativo permanentemente de modo que su conexion solamente sera
necesaria cuando la calidad de control conseguida con el esquema mostrado en las bases
de disefio no satisfaga los nuevos objetivos de control propuestos.
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Ademas, la desconexion del controlador multivariable DMC siempre sera
necesaria cuando el esquema regulatorio basico dependiente no funcione
apropiadamente. En el control del proceso durante la operacion normal de planta se

podran producir, por lo tanto, dos situaciones:

a) Es necesaria la conexion del controlador DMC para conseguir una calidad en
la regulacion del proceso aceptable conforme a los nuevos objetivos de
control. En este caso, las cascadas de control preexistentes se encuentran

deshabilitadas, es decir, estan fuera de servicio.

b) No es necesaria la conexién del controlador DMC pues se pueden cubrir
aceptablemente los nuevos objetivos de control a los que se aspira con el
esquema ya existente. En este caso, las cascadas de control se han de

encontrar habilitadas y operativas.

En el paso de una situacion a la otra hay un cambio en el sistema de control de la
columna. Este cambio puede dar lugar a una pérdida de calidad de control traumética y
a alteraciones bruscas en el proceso si no se efectia adecuadamente, surgiendo asi un

problema de puesta en servicio y fuera de servicio de cascadas y del controlador DMC.

Aunque no es objeto de este Proyecto, se propone que la puesta en servicio de
cascadas se realice de tal modo que durante los periodos de tiempo en los que no se
encuentren operativas (DMC conectado), el punto de consigna del regulador PID

primario de la cascada siga al valor de la variable de proceso que mide tal controlador.

Esto se denomina, en jerga de Control de Procesos, seguimiento o “tracking” de
la PV. Cuando el DMC se encuentre conectado, los SP’s de los controladores primarios
de las cascadas se reasignan automaticamente a los valores de las PV’s correspondientes
en cada periodo de muestreo. Asi, cuando se desconecte el DMC y se restablezca el
funcionamiento automatico de las cascadas, no se produciran alteraciones bruscas en el

control y el sistema seguira con los ultimos valores establecidos por el DMC.
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También se propone un seguimiento o “tracking” de las salidas OP’s de los
controladores primarios de las cascadas de modo que, cuando se rompan las cascadas,
las salidas de los primarios se hagan igual a los respectivos puntos de consigna SP’s de
los reguladores secundarios. Este “tracking” tiene también como objetivo el cambio de

una configuracion de control a la otra sin saltos bruscos en el control de la operacion.

Para la inicializacion del controlador DMC existen multiples estrategias que no
van a ser explicadas dado que no es objeto de este Proyecto, pero basta con sefialar que
aungue el DMC no se encuentra en servicio, siempre se encontrara monitorizando el
proceso funcionando en planta de modo que cuando se cuando se vaya a poner de nuevo
en servicio lo pueda hacer en unas condiciones que no alteren bruscamente el control de

proceso y que no produzcan una pérdida de calidad de control.

4.4. Preparativos en Aspen Plus de cara al desarrollo del

modelo dinamico

Antes de trasladar el modelo estacionario de proceso al simulador dinamico
Aspen Custom Modeler es preciso realizar toda una serie de preparativos en el

simulador estacionario Aspen Plus.

En estos preparativos, el modelo estacionario va a ser enriquecido con
informacion dinamica referente a la acumulacién de liquidos en el fondo de la columna

y en su botellén de reflujo. Este aspecto ya ha sido explicado a lo largo del Proyecto.

Para ello, primero es necesario indicar a Aspen Plus que el modelo que se ha
obtenido va a ser el modelo de partida para el desarrollo de un modelo dinamico. Para
ello, bastara decirle a Aspen Plus que el modo de entrguld Mode de la simulacién
es dindmico. Solamente por ello, el simulador estacionario pedira informacion adicional
para completar las entradas adicionales necesarias para poder desarrollar el modelo

dinamico en Aspen Dynamics o Aspen Custom Modeler.
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Las entradas adicionales a rellenar piden informacion acerca de:

1. Las dimensiones del fondo y del botellon de reflujo en longitud y didmetro.

2. Los tipos de cabezas de estos recipientes o acumuladores y su orientacion.

3. Las acumulaciones iniciales de liquido en estos recipientes para los

simuladores dinamicos Aspen Dynamics y Custom Modeler.

4. Elradio de los platos, la altura de sus rebosaderos y la distancia entre plato y

plato tanto en zona de rectificacibn como en zona de agotamiento.

Con toda esta informacion se podra simular rigurosamente la hidradlica interna
en la columna en el estado estacionario. Las simulaciones que pueda hacer a partir de
este momento en Aspen Plus seran simulaciones estacionarias pero que pueden ser
exportadas a Aspen Dynamics, en donde las condiciones iniciales de proceso seran las

condiciones estacionarias en las que se ha elaborado y ajustado el modelo estacionario.

Antes de poder exportar el modelo es preciso conseguir que en la ejecucion de la
simulacién no se produzcan errores. Una vez logrado esto, hay dos modos de exportar la
simulacién estacionaria a Aspen Dynamics:

a) En formato dindmico dirigido por flujé;low Driven Dynamic Simulation

b) En formato dirigido por presio®ressure Driven Dynamic Simulation

Se ha optado por exportar en formato de simulacién dinamica dirigida por flujo,
pues este formato es el mas sencillo y con él se consigue el suficiente rigor en el

desarrollo del modelo dinamico.

Se podria conseguir quizas un mayor rigor en cuanto al perfil de presiones en la

columna si se hubiese utilizado el formato de simulacién dinamica dirigida por presion,

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 4 12 de 83

pero el empleo de este formato habria exigido la introduccion de las valvulas de control
y de todos sus parametros de funcionamiento asi como valores de pérdida de carga en
lineas y a través de las valvulas y, desde luego, todos estos valores no son conocidos.

Ademas, en la aplicacion, no hay efecto en los caudales de las corrientes de
proceso por parte de las presiones aguas arriba, es decir, los caudales de las corrientes
pueden ser considerados independientes de la presion. En realidad, esto no es
completamente cierto, pero, en el sistema en el que se esta trabajando, se puede

considerar, con el suficiente rigor, que esa interdependencia es inexistente.

La simulacion sera trasladada a Aspen Dynamics en forfats Driven
Dynamic SimulationDe ahi, la simulacion sera exportada a Aspen Custom Modeler sin

efectuar ningin cambio de modo que el paso por Aspen Dynamics sera de puro tramite.

Al abrir la simulacion en Aspen Custom Modeler se puede observar que el
simulador ha asignado un esquema de control predefinido para el rRediétac Hay
gue eliminar completamente este esquema de control dado por defecto por el simulador

porque no coincide, en modo alguno, con el subordinado al futuro controlador DMC.

Después de eliminado ese esquema, se comenzara a elaborar el esquema de
control regulatorio basico que utiliza el controlador multivariable DMC para completar,

de este modo, el modelo dinamico de la columna Despropanizadora.

4.5. Emulacién del esquema real de control en la simulacién

dinamica

Una vez que ya se ha conseguido exportar el modelo a Aspen Custom Modeler
se esta en disposicion de comenzar el desarrollo del modelo dinAmico de la columna.
Para ello, hay que introducir los controladores del esquema regulatorio basico
subordinado al controlador DMC que propone este Proyecto implantar en el futuro. Hay

que introducir este esquema de control y no otro dado que el modelo que se necesita
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elaborar para la columna es un modelo que se usara para el desarrollo futuro de la

matriz dindmica del controlador DMC.

Ahora bien, este esquema no puede ser introducido como tal en el simulador
dinamico. Es decir, no se puede introducir exactamente la misma configuracion real del
esquema regulatorio que empleard DMC. Ello se debe a varias razones, fundamentadas

basicamente en ciertas limitaciones inherentes a los simuladores dinadmicos disponibles:

a) El controlador URV-FIC-0013 controla el caudal de servicio de vapor
expresado en kg/h de vapor de agua. Sin embargo, la Unica variable que nos

deja controlar el simulador es el valor de carga térmica en el hervidor.

Esto propicia la necesidad de incluir un pequefio médulo de multiplicacion
de la variable de proceso carga térmica en el hervidor para que el regulador
PID introducido en la simulacion pueda trabajar con kg/h de vapor de agua.

La relacidon entre la carga térmica y el caudal de vapor de agua se puede
suponer de proporcionalidad considerando que las temperaturas del servicio
de vapor y de condensado son apreciablemente constantes, como deja claro
la bibliografia, y despreciando la pérdida de carga en el hervidor. La
constante de proporcionalidad entre la carga térmica y el caudal de vapor

sera el valor que habra que incluir en ese médulo multiplicador.

El valor de la constante se ha determinado a partir de los datos reales de
planta, con los que se ha desarrollado el modelo estacionario, conforme a las
hipotesis basicas que se expusieron en el capitulo de simulacién estacionaria

resultando un valor especifico de 463,701 kg/GJ.

b) EIl controlador de presion, URV-PIC-0014, se usa en el esquema regulatorio
para controlar la presion de cabeza de la columna. Este controlador en el
proceso real lee la presibn como manométrica. Para simular el controlador de

presion trabajando con valores manométricos ha sido preciso acoplar un
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modulo sumador al médulo de control PID de presion dado que Aspen

Custom Modeler no permite trabajar con presiones manométricas.

Este modulo sumador convertira la variable de proceso presion en cabeza de
la columna en un valor manométrico y trasladara ese valor al modulo de

control como su nueva PV. La constante de sumacion no es mas que la
supuesta presion atmosférica del ambiente que rodea la planta con un signo

negativo al convertir valores absolutos en manomeétricos: -1,01325.

El controlador de presion no puede ser simulado dinAmicamente tal y como
realmente se encuentra en el esquema de proceso, fundamentalmente, porque
seria necesario tener un conocimiento preciso de las dimensiones del
condensador de cabeza, de su acotacion en planta respecto del botellébn de
reflujo, de su posicién, del niamero, longitud, radio, area y distribucién de los

tubos en el interior del condensador, de coeficientes de ensuciamiento, ...

Dado que el fundamento del control de presion en cabeza de la columna se
basa en la variacion del area de inundacién en el condensador, toda esa
informacion seria necesaria para poder simular apropiadamente la variacion
del area de condensacion. Como todos esos datos no se estan disponibles
pero si se conoce el fundamento de esta estrategia de control, se ha optado
por emular el controlador de presion usando una configuracion alternativa
que produzca los mismos resultados de control. Esto ha permitido simular

ese control de una forma rigurosa y aceptable para los objetivos establecidos.

El objetivo de este control es la regulacién de la presién por variacion de la
carga térmica del condensador. La variaciéon de la carga térmica en el
condensador se produce por variacion del area de condensacion a través de la
manipulacion directa del caudal de destilado. Esto hace que el nivel de
inundacion en el condensador varie y que el botellon de reflujo esté

completamente lleno en condiciones normales de operacion.
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Con estas premisas, se puede emular el control de lazo Unico en el esquema
real dependiente del futuro DMC introduciendo un mdédulo regulador PID
para el control de la presién de cabeza por manipulacién directa (en la
realidad, es indirecta) de la carga térmica del condensador, otro médulo de
control PID, que se denominara URV-LIC-DUMMY, para el control de
nivel del botell6n de reflujo en cascada con otro médulo PID adicional, que
se llamara URV-FIC-DUMMY, para el control del caudal de destilados.

Finalmente, para emular rigurosamente el funcionamiento del control real, es
muy importante sintonizar los médulos con unos parametros que produzcan
unos resultados de control iguales a los que se producen en la realidad de la

planta. Esto se consigue usando:

c.1) Para el controlador de presion de simulacion, las mismas sintonias que
utiliza el lazo Unico real dado que ese lazo PID real controla la presion
por manipulacion de la carga térmica del condensador de cabeza, aunque
sea de un modo indirecto. Estas sintonias fueron ajustadas usando las

técnicas Ziegler-Nichols dentro del propio simulador dinamico.

c.2) Para el regulador de nivel del botellébn de simulacién, una constante de
proporcionalidad tendente a infinito (se ha introducido un valor de@n 10
aunque Aspen Custom Modeler acepta hasty yLQuna constante de
tiempo integral igual a la del controlador de nivel de fondos del esquema

regulatorio preexistente.

Con ello, se consigue que, aunque el nivel del botellon pueda variar, este
alcance rapidamente el estado estacionario de modo que se pueda
considerar que en todo momento el botellon, en simulacion, se haya
permanentemente lleno. Se ha comprobado mediante simulacion de este
lazo que, con estas sintonias, efectivamente se consigue emular el

verdadero comportamiento dindmico del botellon dentro del proceso real.
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c.3) Para el controlador de caudal de destilados, las mismas sintonias que se

d)

ajustaron en simulacion para el controlador de caudal de fondos de la
columna. Se ha comprobado mediante el uso del propio simulador que,
efectivamente, el comportamiento conseguido es adecuado y se ajusta

perfectamente al verdadero comportamiento real de planta.

Los lazos de reflujo, URV-FIC-0012, de fondos, URV-FIC-0014, y el
controlador de caudal de destilados adicional URV-FIC-DUMMY se han
introducido como modulos reguladores PID. Las uUnicas variables PV que
deja el simulador dinamico disponibles para estos mdodulos son los caudales
molares y, sin embargo, los reguladores reales de planta usan valores de

caudal en volumen estandar.

Por lo tanto, se reproduce la misma situacion que en a): es necesario
introducir en la simulacién dindmica sendos médulos, en este caso divisores,
para traducir las medidas de caudal molar que ofrece el simulador dinamico

en medidas de caudal voluminico para los tres controladores PID.

Las constantes de division, en este caso, seran los dos resultados de densidad
molar obtenidos en la simulacion estacionaria para el producto de cabeza y

de fondos y que fueron presentados en el anterior capitulo.

Se va a suponer que estas densidades son constantes a lo largo de cualquier
régimen dinamico. Para URV-FIC-0012 y URV-FIC-DUMMY, el valor a
introducir en los médulos divisores asociados, 11,460 kmditch, es la
densidad molar de las corrientes de reflujo y de propano producto. Para
URV-FIC-0014, el valor a introducir en los médulos divisores asociados,

9,953 kmol/ni std., es la densidad molar de la corriente de butano producto.

El esquema regulatorio real de procesos sobre el cual actuara el futuro
controlador multivariable DMC no contempla, como ya se ha venido
explicando, el uso de una cascada de control de nivel de fondos de modo que
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la regulacion basica, por si misma, deja el nivel de fotmtms a merced de

la apertura o cierre de valvula del controlador de fondos, URV-FIC-0014.

En el futuro, quien se debera ocupar de ese nivel de fondos es el controlador
DMC dentro de su estrategia de control multivariable, una estrategia que
considera, en todo su conjunto, movimientos simultdneos en las variables

manipuladas para controlar simultdneamente todas las dependientes.

Si, en simulacion no se tiene en cuenta el nivel de fondos, éste queda
ingobernado a la hora de simular escalones para el desarrollo de ese modelo
matricial o a la hora de simular un plan de movimientos combinados en las
variables independientes para conseguir validar el modelo logrado frente a

las previsiones dinamicas que ofrece el controlador DMC.

Estas circunstancias obligan a incluir, en el esquema regulatorio desarrollado
en el simulador, un modulo regulador PID en cascada con el controlador de
caudal de fondos de la columna configurado de manera que se pueda
reproducir al maximo posible las condiciones de desarrollo de un “step-tests”

gue se realizaria en planta para la elaboracién de la matriz del controlador
porque para conseguir el modelo matricial fisicoquimico riguroso, al fin y al

cabo, hay que simular escalones o “steps” en el simulador.

En esta configuracion, el modulo adicional de control de nivel, licO015, est4
en cascada con el modulo de control de caudal de fondos, ficO014. Ahora
bien, en condiciones normales de simulacion de escalones, el controlador de
nivel estd en modo manual y la cascada esta rota de modo que es como Si
sé6lo estuviese presente el controlador de caudal. Solamente cuando se rebose
el nivel o quede completamene seco se activara la cascada para retomar el
control del nivelocoy evitar asi que la simulacion colapse. La activacion de

la cascada implica la puesta en automatico del controlador de nivel y en

modo cascada del controlador de caudal, subordinandose al lic0015.
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Este comportamiento se ha emulado en simulacion con un moédulo de control
de nivel con algoritmo PID de banda muerta. El rango de banda muerta

usado dentro del cual la cascada no se encuentra operativa tiene:

e.1l) Limite de baja al 0 % de modo que la cascada se pone en automatico
cuando se seque completamente el fondo. El O % se corresponde con
42,5 cms. de nivel en fondos.

e.2) Limite de alta al 100 % de modo que la cascada se pone en automatico
cuando se llene completamente el fondo. El 100 % se corresponde con
303,5 cms. de nivel en fondos.

Aspen Custom Modeler tiene la limitacion de que no permite simular PID’s

de banda muerta apropiadamente con lo que ha sido preciso incluir sendas
tareas en cédigo de programacion para indicar durante simulacion al control
lic0015 cuando se debe poner en manual y cuando en automatico. En la
operacion normal para la simulacion de escalones, el nivel se encontrara

entre el 0 % y el 100 % de modo que es como si no existiese ese 1lic0015.

Este modo de emular el comportamiento de la regulacion del nivel permite
reproducir el desarrollo normal de unos “step-tests” en los que el operador de
planta no deja completamenteo el nivel de fondos actuando so6lo sobre él
cuando esté muy proximo a violar sus restricciones fisicas. Ademas, la
implementacion de estas tareas en el simulador también consigue emular

rigurosamente la inicializacion y desconexion de cascadas explicadas antes.

Las sintonias del mddulo 1lic0015 se han ajustado utilizando, como en casos
anteriores, las técnicas de Ziegler-Nichols dentro del propio simulador
dindmico. Las sintonias conseguidas para este lazo aparecen en una tabla
dentro del subcapitulo 4.6. de hipotesis basicas empleadas para el desarrollo

del modelo dindmico dentro de Aspen Custom Modeler.
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Después de todas estas consideraciones previas sobre la implementacion del

diagrama de flujo del proceso en el simulador dinamico, éste queda como sigue:
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Figura n° 1. Diagrama de flujo de la Despropanizadora en la simulacion dinamica.

Los médulos de control de la libreria de modelos de Aspen Custom Modeler y

Aspen Dynamics utilizados son de cuatro tipos:

1. Modulos regulador PID: usados para los controladores reales de proceso y
todos aquellos que se han afiadido por necesidades de simulacion.

2. Modulos sumador: uno empleado para la correccién de presion manomeétrica

del controlador de presion de cabeza de la columna.

3. Mdbdulos multiplicador: uno usado para relacionar la carga térmica en el

hervidor de fondos con el caudal de servicio de vapor de baja presion
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consumido. En el diagrama de simulacion dinamica de Aspen Custom

Modeler, se encuentra conectado al controlador de caudal de vapor de agua.

4. Modulos divisor o “ratio”: tres utilizados para la conversion de caudales
molares, ofrecidos por el simulador, a volumen estandar. Las conversiones
son las densidades de destilado y liquido de fondos. Los mddulos estan
asociados los controladores que actuan sobre los caudales de las corrientes

de destilado, de reflujo y de liquido o extraccion de fondos.

Todos los modulos usados finalmente en Aspen Custom Modeler para simular el

esquema regulatorio dependiente de DMC vienen representados en la siguiente tabla:

Mddulo Tipo Entrada Salida

manom sumador Presion absoluta cabeza Presion manomeétric. cabeza
pic0014 PID Presion manométric. cabeza Carga térmica condensador
ratiodummy divisor Caudal molar destilados Caudal volumen destilados
ficdummy  PID Caudal volumen destilados Caudal molar destilados
ratioficl2  divisor Caudal molar del reflujo Caudal volumen del reflujo
fic0012 PID Caudal volumen del reflujo Caudal molar del reflujo
multiplier ~ multiplicador Carga térmica hervidor Caudal mésico vapor agua
fic0013 PID Caudal masico vapor agua Carga térmica hervidor
ratioficl4  divisor Caudal molar fondos Caudal volumen fondos
fic0014 PID Caudal volumen fondos Caudal molar fondos

lic0015 PID Nivel fondo de la columna SP de fic0014

4.6. Hipotesis basicas empleadas en la simulacion dinamica

El modelo dinamico hereda de la simulacion estacionaria la opcion
termodinamica seleccionada, el ajuste realizado para las condiciones particulares de
proceso en las que se ha elaborado el modelo estacionario y todas las hipétesis basicas
apuntadas, en su momento, para el desarrollo de las simulaciones estacionarias.
Adicionalmente, para el desarrollo de las simulaciones dinamicas sera necesario

considerar otras hipotesis basicas:
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1.

Se ha supuesto que las densidades introducidas en los modulos divisores,

densidades de las corrientes de destilado, reflujo y fondos, son constantes.

Tal hipdtesis es aceptable en el sentido que en la simulaciéon de escalones
para el desarrollo del modelo matricial del controlador DMC los escalones
unitarios introducidos en las variables independientes del controladodor son
tan pequefios producen cambios en las variables de proceso con un impacto
despreciable en los caudales de esas tres corrientes. Por supuesto, estos
valores de densidad solo pueden ser validos para las condiciones particulares

de proceso a partir de las cuales se estan desarrollando todos los modelos.

Se supone que la relacion entre el caudal de vapor de agua y la carga térmica
en el hervidor es constante. Esto es coherente con la no necesidad de
seleccién de las temperaturas de vapor de agua y de condensados del
termosifon como variables de perturbacion del controlador DMC. Ademas,
la bibliografia del proceso existente informa de la constancia del servicio de

vapor en temperaturas y presiones.

En cuanto a la emulacion del control de presion de cabeza, hubiese sido
preferible simular el comportamiento del verdadero lazo de control PID

segun esta colocado realmente en proceso y no emularlo segun lo explicado
pues, aunque se puede reproducir aproximadamente el fundamento, los

resultados obtenidos con esta emulacion quizas no sean del todo rigurosos.

Por otro lado, las sintonias elegidas pueden no ser las mas adecuadas. Aun
asi, los valores propuestos para ficdummy y licdummy van a ser dados por

buenos porque razonablemente emulan el control de presién.

Ademas, dado el planteamiento teorico y de investigacion del Proyecto, estas
suposiciones no resultan traumaticas dado que Unicamente se trata de

demostrar la viabilidad de la propuesta realizada.
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4.

En cuanto a la emulacion expuesta para control de nivel de fondos para
evitar en simulacién que el nivel quettco, hay que sefialar, en estas
hipotesis basicas, que se consigue reproducir fielmente las responsabilidades
del operador en el desarrollo de unos “step-tests” comparables a la
simulacion de escalones para la obtencidon del modelo matricial del
controlador segun la 6ptica de los modelos rigurosos de primer principio.
Esta emulaciéon permite tener la seguridad de que la simulaciéon no colapsara

por vaciado o llenado completo del fondo.

En la simulacion de escalones para la elaboracién de la matriz dinamica del
controlador DMC, esta configuracion obliga a que cuando llegue el momento
de estudiar la fila de la matriz del controlador correspondiente a la variable
manipulada punto de consigna URV-FIC-0014.SP, el movimiento en escalon

se aplicara sobre la OP del controlador de nivel estando éste en manual.

Los rangos de movimiento en la variable de proceso PV y en la variable de
salida OP de los reguladores PID usados en simulacion son los que aparecen

en la tabla de sintonias, rangos y pardmetros mostrada la siguiente pagina.

La seleccion de estos rangos se ha realizado atendiendo a los valores reales
de proceso disponibles y, particularmente, en el caso de los controladores de
nivel (lic0015 y licdummy) considerando las limitaciones dimensionales de

los equipos de proceso, basicamente la columna y el botellén de reflujo.

Quiza la asignacion de rangos sea algo arbitraria pero tampoco importa tanto
considerando que las ganancias relativas, a determinar con la simulacion de
escalones para cada par variable independiectatrolada de DMC, no

dependen de los rangos a los que se refieran los valores de PV y OP.

Se ha supuesto que todos los reguladores PID en simulacion utilizan el
algoritmo ideal. El rigor logrado con esta hipoétesis de partida es suficiente.

Ademas, no se sabe de filtrado de sefiales o similar en el proceso real.
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Conforme a estas hipoétesis basicas, se puede construir la siguiente tabla en la
gue se muestran los parametros usados por cada modulo de control introducido en el
diagrama de flujo que usa Aspen Custom Modeler. No sélo se han incluido los
reguladores PID sino también el resto de modulos usados. Ademas, hay que sefialar que
la accién de los PID se ha determinado conforme al convenio que usa el simulador
dindmico. En este convenio, si la PV aumenta sobre el SP asignado entonces aumentara

la salida OP del controlador sea a valvula o sea como punto de consigna del controlador

secundario de una cascada.

Sintonias, rangos y parametros en los modulos de control en simulacion

pic0014

manom -1,01325 absoluta a manométrica
Ganancia 15 % /%
Constante de tiempo integral 6 min.
Constante de tiempo diferencial 0 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PI
Modo de funcionamiento Automatico
Accién del controlador Inversa
Rango en la variable de proceso
PV min 0 kg/cm? manométricos
PV max 26 kg/cm? manométricos
Rango en la salida del controlador
OP min -10,885 GJ/h
OP max 0 GJ/h

ficdummy
ratiodummy 11,460 kmol/m? std. (densidad)
Ganancia 0,25 % /%
Constante de tiempo integral 0,2 min.
Constante de tiempo diferencial 0 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PI
Modo de funcionamiento Cascada
Accion del controlador Inversa
Rango en la variable de proceso
PV min 0 m? std./h
PV max 70 m? std./h
Rango en la salida del controlador
OP min 0 kmol/h
OP max 802,2 kmol/h
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Sintonias y rangos en los madulos de control en simulacién

licdummy
Ganancia 10° % | %
Constante de tiempo integral 5 min.
Constante de tiempo diferencial 0 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PI
Modo de funcionamiento Automatico
Accién del controlador Directa
Rango en la variable de proceso
PV min 0 cms.
PV max 190 cms.
Rango en la salida del controlador
OP min 0 m? std./h
OP max 70 m? std./h
fic0012
ratiofic12 11,460 kmol/m?® std. (densidad)
Ganancia 0,18 % /%
Constante de tiempo integral 0,3 min.
Constante de tiempo diferencial 0 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PI
Modo de funcionamiento Automatico
Accioén del controlador Inversa
Rango en la variable de proceso
PV min 0 m? std./h
PV max 110 m? std./h
Rango en la salida del controlador
OP min 0 kmol/h
OP max 1260,6 kmol/h
fic0013
multiplier 463,701 kg vapor/GJ (conversion)
Ganancia 0,4 % /%
Constante de tiempo integral 0,25 min.
Constante de tiempo diferencial 0,2 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PID
Modo de funcionamiento Automatico
Accién del controlador Inversa
Rango en la variable de proceso
PV min 0 kg vapor/h
PV max 6125 kg vapor/h
Rango en la salida del controlador
OP min 0 GJ/h
OP max 13,2089 GJ/h
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Sintonias y rangos en los madulos de control en simulacién

fic0014
ratiofic14 9,953 kmol/m? std. (densidad)
Ganancia 0,25 % /%
Constante de tiempo integral 0,2 min.
Constante de tiempo diferencial 0 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PI
Modo de funcionamiento Cascada @
Accioén del controlador Inversa
Rango en la variable de proceso
PV min 0 m? std./h
PV max 65 m? std./h
Rango en la salida del controlador
OP min 122,4219 kmol/h
OP max 769,3669 kmol/h
lic0015
Ganancia 2 % /%
Constante de tiempo integral 5 min.
Constante de tiempo diferencial 0 min.
Algoritmo que utiliza Ideal PI
Modo de funcionamiento Manual ¥
Accidén del controlador Directa
Rango en la variable de proceso
PV min 42,5 cms.
PV max 303,5 cms.
Rango en la salida del controlador
OP min 0 m? std./h
OP max 65 m?® std./h

Nota (1): EI modo normal de operacion en simulacion de la cascada es con el controlador de nivel en
manual y el controlador de caudal en cascada pero como si estuviese en automatico dado que se asimila la
OP del controlador de nivel al SP del controlador de caudal. Solamente cuando se violen las limitaciones
dimensionales del fondo en simulacién el controlador de nivel se pondra en automatico y el de caudal

subordinado en cascada. Con ello se evita el colapso de la simulacion.

Se puede observar en los controladores de los caudales de hidrocarburo que los
rangos en las variables de proceso PV son exactamente los mismos que en las variables
de salida OP salvo que los primeros se expresar? stdoh y los segundos en kmol/h
de modo que las diferencias entre ambos son las constantes de proporcionalidad

introducidas en los moédulos “ratio”, es decir, las densidades molares de las
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correspondientes corrientes. Analogamente le ocurre a los rangos en el ficO013, pero en
este caso la proporcionalidad es la conversion de consumo de vapor de agua a carga

térmica en el hervidor.

Ademas, se puede observar que los rangos en la PV de los controladores de nivel
no son mas que las limitaciones fisicas de los recipientes correspondientes en los que se
mide el nivel. Asi, como el botellon tiene un diametro de 1,9 metros y esta en posicion
horizontal entonces el rango en la PV de licdummy sera9d cms. y como el fondo
de la columna es, evidentemente, vertical, su altura es de 2,61 metros y tiene una cabeza
de tipoKorbbogen entonces el rango sera 42,303,5 cms. (261 cms.). En este ultimo
rango no se tiene presente la altura de la caerzbogeninvertida que constituye el

fondo de la columna.

Finalmente hay que observar que, en las cascadas, los rangos en la OP del
controlador de nivel (primario) coinciden con los rangos en la PV del controlador de

caudal (secundario). Es coherente pensar que esto se establezca asi en planta.

4.7. Metodologia seguida en la elaboracion del modelo

Sobre el diagrama de flujo de la columna, eliminado el esquema regulatorio
dado por defecto por el simulador dinamico, se van introduciendo los distintos médulos
de control hasta completar el esquema regulatorio determinado en el punto 4.5. y

representado por la figura n® 1 de la pagina 19.

Para ello, se abre la ventana del exploradomlprer) de Aspen Custom
Modeler y se van insertando sucesivamente los distintos modulos. Primero hay que
buscar éstos en el explorador. Los mddulos se encuentran en la libreria de modelos de
control ControlModel3 de la carpet®ynamicsdel explorador del programa. Alli se
selecciona cada uno de los modulos necesarios y se arrastran al diagrama de flujo.
Luego se interconectan los modulos entre si y con la columna arrastrando las

conexiones de contr@ontrolSignalde la carpet&tream Typedel explorador.
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A la hora de introducir todos estos elementos en el diagrama de flujo hay que
seguir un orden para que se pueda conseguir completar el diagrama de flujo con éxito.
Para ello, primero se introducen los modulos sumador, multiplicador y divisores, se
introducen sus parametros, se conectan a las variables de proceso de la columna que
modifican y, finalmente, se ejecuta una simulacion de inicializacion de estos modulos.
Esta ejecucion es necesaria para cargar los valores iniciales en estos médulos. Si esto no

se hace asi, el programa de simulacion colapsara a posteriori.

Conseguido todo esto, se esta en disposicion de introducir los médulos PID y sus
interconexiones. Esta actividad se efectla segun se ha explicado mas arriba pero

teniendo en cuenta que:

1. En las cascadas emuladas, primero se introduce el lazo secundario conectado
al médulo “ratio” correspondiente, se pone en modo automatico, se cambia
la sintonizacion dada por defecto por el programa y se inicializa con la
sintonizacion que realmente requiere el controlador en simulacion. La
inicializacion se realiza por las mismas razones antes explicadas. Las
sintonias requeridas para cada PID son mostradas en la tabla de sintonias,

rangos y parametros del anterior punto.

Luego son insertados y conectados los reguladores de nivel, son sintonizados
de acuerdo con los valores expresados en aquella tabla y son incializados,

pero antes cambiando a cascada el modo de los secundarios subordinados.

2. Todos los reguladores PID sarrastradosdesde la libreria de modelos de
control de Aspen Custom Modeler. Cada modulo PID es conectado al
modulo de conversion de magnitud correspondiente (sumador, multiplicador
o divisor, segun corresponda) a través de su variable PV de entrada. La
salida OP se conecta a la correspondiente variable de proceso que se va a

manipular a través de apertura o cierre de valvula del correspondiente PID.
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Hay que tener presente que cada modulo PID introducido tiene unas
sintonias dadas por defecto por el propio programa. Estas sintonias deben ser
cambiadas por los valores de sintonias que se va a emplear en simulacién. Lo
mismo ocurre para los rangos de movimiento de la PV y OP. Una vez que se

hayan introducidos los parametros correctos, se inicializa cada modulo PID.

Hay que introducir todas las sintonizaciones, parametros, rangos, modos de
funcionamiento, tipo de accion, ... correctamente para que la inicializacion

del sistema completo se produzca con éxito y dé lugar a unas condiciones
iniciales de simulacion dinamica verdaderas. Todos estos datos aparecen en

la tabla de sintonias, rangos y parametros del anterior subcapitulo.

Para que la ejecucion de la simulacion pueda trabajar con valores de presion
manomeétricas sera preciso editar y ejecutar previamente a la simulacién un
guion de cambio de unidades escrito\@sual Basic Scripting Language

Sobre este tema se hablarad con mayor profundidad mas adelante.

Para que el controlador de nivel de fondos licO015 pueda emularse como
PID de banda muerta sera preciso introducir y activar antes de la ejecucion
de la simulacién sendas tareas\&sual Basic Scripting Languag&stas

tareas informaran a la cascada cuando ha de estar deshabilitada con el
controlador 1ic0015 en manual y cuando en servicio con el controlador

lic0015 en automatico.

Para la simulacion de escalones con el objeto ultimo de la elaboracion del
modelo matricial del controlador DMC, sera preciso introducir y activar
sendas tareas que le digan al simulador en que variable independiente del
controlador (manipulada o de perturbacién) debe provocar el escalén y de
cuanto ha de ser su magnitud. Se editara una tarea de escalon Unico por cada
variable independiente y en cada ejecucion de la simulacion todas las tareas
de escalon han de estar desactivadas salvo la correspondiente a la variable

independiente que se esté estudiando en ese momento.
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7. Finalmente, para la recogida de resultados de simulacion en hoja de calculo
Excel también sera necesario la confeccion de otro guidn del que se hablara
con mayor profundidad mas adelante. La recogida de resultados permitira su
posterior manipulacion y adecuacién al formato de entrada del programa

DMCModel para la elaboracion de la matriz dindmica del controlador.

Completado el diagrama de flujo en el simulador con las particularidades
mencionadas anteriormente e introducidas todas las tareas y guiones necesarios, se esta
en disposicion de simular escalones unitarios en el modelo para conseguir los resultados
que nos permitan confeccionar la matriz dindmica con el programa DMCModel.

En la siguiente figura se muestra el estado inicial de cada uno de los moédulos de
control introducidos en el diagrama de flujo en el simulador. Este estado se ha logrado
tras la inicializacion completa de todo el conjunto simulado y se corresponde con las

condiciones reales de proceso en las que se han desarrollado todos los modelos.

i |
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Figura n° 2. Condiciones iniciales de simulacion dindmica.
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4.8. Edicion externa versus generacion de la matriz DMC

Una vez elaborado completamente el modelo dinamico se van a simular sobre
éste escalones unitarios en las variables manipuladas y de perturbacién elegidas para el
controlador DMC. Para ello, se van a editar tantas tareas de escalon unitario inico como

variables independientes considera el controlador multivariable DMC.

Las tareas se escriben en lenguaje de programaégiral Basic Scripting
Language Al activar la tarea correspondiente a una de las variables independientes y
desactivar todas las restantes, el simulador reconoce que ha de realizar un escalén sobre

la variable independiente correspondiente a la tarea activada.

Este va a ser, por tanto, el procedimiento seguido a la hora de simular escalones
unitarios en las variables manipuladas y de perturbacion para la obtencién de resultados
en Aspen Custom Modeler que puedan ser Utiles para el desarrollo del modelo matricial

del controlador DMC fuera de linea.

Las tares de escalén se programan de tal modo que sélo se produzca un Unico
escalon en la variable independiente que se trata de estudiar quedando el resto de

variables manipuladas y de perturbacion fijas.

El cédigo de cada una de estas tareas sera mostrado mas adelante en el siguiente
punto. Los resultados de estas simulaciones dinamicas de escalones son las respuestas

observadas en las variables controladas del futuro controlador comercial DMC.

Si los escalones aplicados son unitarios en las unidades de ingenieria
correspondientes, las graficas respuesta obtenidas constituyen la fila de la matriz
dinamica del controlador DMC correspondiente a la variable independiente en la que se

ha aplicado el escalén.
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Es en este momento donde se detectan algunas de las ventajas del empleo de
modelos fisicoquimicos rigurosos en lugar de los habituales modelos identificados para

el control multivariable MBPC:

1. El proceso no tiene por que encontrarse funcionando en planta. Puede
encontrarse perfectamente todavia en fase de disefio porque la elaboracion
del modelo del proceso se realiza en el ordenador con el simulador dinamico.
Sin embargo, los modelos identificados requieren que el proceso que se trata

de controlar se encuentre perfectamente operativo en planta.

2. No es preciso realizar “step-tests” para la elaboracion del modelo simulado
porque éste se construygtualmentedentro del ordenador. En realidad, si
se necesitan datos dinamicos de proceso para el ajuste y la contrastacion del
modelo fisicoquimico riguroso conseguido por simulacion, pero desde luego

el volimen de datos necesarios es bastante menor.

3. En cualquier caso, no se necesita de la aplicacion de multiples escalones
independientes en las variables manipuladas. En simulaciéon basta con un
Unico escalén para poder encontrar la ganancia relativa en cada una de las
variables controladas, aunque, por supuesto, la validez del modelo matricial
finalmente conseguido se circunscribira a las condiciones particulares de

proceso que se han empleado de partida para elaborar el modelo.

En el caso de los modelos identificados, se requiere la aplicacion de varios
escalones durante la fase de pruebas “step-tests” (ver el anexo que acomparfa
el Proyecto correspondiente al Controlador Comercial DMC) para cada una
de las variables manipuladas de forma independiente de modo que la
duracion y los recursos consumidos son muy grandes, al contrario que el

modelo matricial de primer principio desarrollado a partir de simulacion.

Asi, teniendo en cuenta que el modelo riguroso desarrollado en este Proyecto
tiene cuatro variables manipuladas, tres de perturbacién y ocho controladas y
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gue se le ha fijado un horizonte de estado estacionario de hora y media, para
elaborar la matriz del controlador basta con simular siete escalones lo que,

mas 0 menos, puede llevar una tarde si se tiene perfectamente elaborado el
modelo dinamico, una de las actividades que mas tediosas, y si se tiene en

cuenta que el progreso de la simulacion es mas rapido que la operacion real.

Sin embargo, un modelo identificado comparable para esas condiciones de
proceso requeririaxd0x90/60 = 60 horas como minimo de desarrollo de

unas pruebas “step-tests”. En ese célculo, 4 son las variables manipuladas y
90 son los minutos de horizonte de tiempo al estado estacionario como en el

modelo obtenido mediante simulacion.

Se ha considerado que cada variable manipulada se mueve una media de 10
veces (lo normal en la realizacion de un “step-tests”). Y se habla de 60 horas
como minimo porque generalmente se suelen durar mas, porque entre
escalones hay que esperar un tiempo prudencial de estabilizacion mayor,
porgue es necesario recoger un rango temporal de datos mayor dado que no

se pueden aplicar escalones sobre las variables de perturbacion en planta, ...

Y, lo que es més importante, el espectro de validez del modelo identificado
obtenido no sera mucho mayor que el del modelo fisicoquimico riguroso

obtenido mediante simulacion.

Finalmente, en los modelos identificados, el comportamiento de las variables

controladas frente a escalones en las variables de perturbacion es mas dificil
de modelizar pues la naturaleza de las perturbaciones no permite que en
planta puedan ser aplicados escalones en estas variables. En simulacion, el
estudio de este comportamiento es mas sencillo dado que, dentro del

simulador, perfectamente se pueden aplicar escalones unitarios en las
variables de perturbacion. Esto representa una gran ventaja que ofrece el
desarrollo de modelos fisicoquimicos rigurosos frente a la habitual

elaboraciéon de modelos identificados: los resultados obtenidos a partir de
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modelos rigurosos desarrollados mediante simulacion para las perturbaciones

son ciertamente mas consistentes que los logrados con la identificacion.

Nota importante: todo lo referente al modelo matricial, es decir, horizonte de tiempo al estado
estacionario, variables manipuladas, de perturbacién, controladas, coeficientes de alisamiento, ... se vera

com mayor profundidad en el siguiente capitulo.

El problema fundamental surge ahora: como trasladar los resultados de
simulacién al programa DMCModel de desarrollo de la matriz dinamica del controlador

sin perder coherencia con el planteamiento propuesto para el desarrollo del Proyecto.

Existen dos alternativas:

a) Generacion del modelo matricial del controlador DMC dentro del propio

programa DMCModel de desarrollo fuera de linea del controlador.

b) Edicion externa a DMCModel del archivo que contiene toda la informacion

de la matriz dinamica del controlador multivariable.

Las dos alternativas son posibles para el desarrollo del Proyecto y no entran en
conflicto con el planteamiento propuesto. Sin embargo, finalmente, se ha seguido la
primera porque las herramientas que ofrece el programa DMCModel simplifican
enormemente la generacion de la matriz dinamica del controlador. La alternativa de
edicion externa del archivo del modelo matricial del controlador es mucho mas tediosa
teniendo en cuenta que se deberia editar un archivo de textoxés®08= 5.040
parametros numericos (ver anexo sobre el Controlador Comercial DMC) donde 8 son
las variables controladas, 7 las variables independientes del controlador DMC y 90 los

minutos de horizonte al estado estacionario elegidos para el futuro controlador.

A primera vista, seguir la primera alternativa puede parecer que atenta contra la
filosofia del Proyecto: sustitucion de modelos identificados por modelos rigurosos

desarrollados por simulacién. En efecto, emplear las herramientas de identificacion de
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DMCModel para la generacion del modelo matricial puede parecer que va en contra del

planteamiento del Proyecto. Sin embargo, esto no es cierto basicamente por una razén:

La aplicacion de las herramientas de identificacion de DMCModel no se realiza
sobre unos valores de “step-tests” reales de planta sino que se hace sobre las respuestas
de las variables controladas frente a escalamésos aplicados en las variables
independientes en simulacion. Esto equivale Unicamente a un traslado de las graficas de
los resultados de simulacion a las correspondientes celdas de la matriz dinamica. En este
traslado, aunque se empleen esas herramientas, no se esta produciendo ningun proceso
de identificacion porque los escalones son unicos, estan perfectamente delimitados y las
respuestas sdimpiasdado que proceden resultados de simulacion.

De hecho, como se puede observar, el trabajo de generacion de la matriz
dinamica se simplifica enormemente con respecto a la alternativa b) y, lo que también
es muy importante, las ganancias relativas son uniformizadas en el sentido de que, si los
escalones simulados no son unitarios, al pasar los resultados de simulacion a
DMCModel y generar la matriz dinamica dentro del programa, entonces las ganancias

relativas resultantes dentro de DMCModel ya se referiran a escalones unitarios.

Aunque el planteamiento original del Proyecto constituye un acercamiento
tedrico, realmente se esta profundizando en el uso de modelos rigurosos para el Control
de Procesos. Esta linea de investigaciéon, sin embargo, no queda completamente cerrada,
mas aun si se consideran las capacidades que incorporan las nuevas versiones de los

simuladores dinamicos y la posibilidad de disponer de datos reales de planta.

En efecto, el modelo matricial conseguido sélo tiene validez para las
condiciones particulares de proceso en las que se han desarrollado todos los modelos.
La validez del modelo es restringida. Extensiones futuras de este Proyecto podrian
considerar un planteamiento en el que se observase la posibilidad del uso de modelos
rigurosos unicos que valiesen con generalidad cualesquiera que fuesen las condiciones

de entrada al proceso. La viabilidad de esta posibilidad se fundamenta basicamente en
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la disponibilidad de datos reales de proceso y de herramientas de linealizacion de los

modelos conseguidos en los simuladores dinamicos:

1. Las versiones de los simuladores dinamicos utilizadas no tienen una
herramienta para la linealizacion de modelos pero las nuevas versiones si de
modo que, en un futuro, se podria elaborar un modelo linealizado de la
Despropanizadora que pudiese valer con generalidad cualesquiera que fuesen

las condiciones de entrada al proceso.

2. La disponibilidad de datos reales de “step-tests” y de un juego de modelos
identificados permitiria comprobar la mejora de las predicciones dinamicas

respecto a lo que se podria conseguir con ese juego de modelos identificados.

Teniendo en cuenta esto, después de conseguido el modelo estacionario y
dinamico de la columna, se podria usar la herramienta de linealizacion para generar un
modelo linealizado Unico de la Despropanizadora. El espectro de validez del modelo
riguroso unico seria bastante mayor que el del modelo riguroso desarrollado en este
Proyecto (porque se ha desarrollado para unas condiciones particulares de proceso),
pero lo que es mas importante, el espectro de validez seria bastante mayor que el de

cualquier modelo identificado comparable.

La elaboracion de la matriz dinamica del controlador se deberia realizar, segun
el nuevo planteamiento, necesariamente por edicion externa del archivo de la matriz
dinamica incluyendo los parametros de linealizacion, siendo asimismo necesario el
desarrollo de una interfaz adecuada mediante programacion de un modulo que pueda

automatizar todo este proceso.

En efecto, en las extensiones futuras del Proyecto, para la elaboracion de la
matriz dinamica y el desarrollo de este interfiazes aceptablexportar los resultados
de simulacion de escalones en Aspen Custom Modeler a DMCModel y luego generar

dentro de DMCModela matriz pues el modelo linealizado incorpora coeficientes que
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son funcion de las entradas al proceso y DMCModel no esta preparado en la actualidad

para trabajar con vectores cuyos elementos estan parametrizados.

Los resultados conseguidos con este planteamiento se acercarian mas a la
verdadera aplicacion practica de los modelos rigurosos desarrollados mediante
simulacion para el control MBPC pero la aproximacién realizada con este Proyecto es,
desde luego, un buen primer paso. De todos modos, los desarrollos futuros que se
puedan realizar a partir de este Proyecto seran comentados con mayor profundidad en el

altimo capitulo de este Proyecto Fin de Carrera.

4.9. Simulacién de pruebas en escalon para el desarrollo fuera

de linea del modelo del controlador multivariable DMC

4.9.1. Programacion de tareas de escalon unitario

El controlador multivariable DMC tiene siete variables independientes y ocho
variables controladas. De estas siete variables independientes, se han considerado tres
de perturbacién y las cuatro restantes manipuladas. Los criterios que se han seguido
para la seleccién de las variables independientes y controladas del controlador DMC
seran explicados en el siguiente capitulo, capitulo en el que se muestra con mayor
detalle como se ha desarrollado la matriz dindmica del controlador. De todas maneras, a
modo de resumen, se podria decir que las variables manipuladas que tiene en cuenta el

controlador DMC que se esta desarrollando en este Proyecto son las siguientes:

1. MVjy, reflujo: URV-FIC-0012.SP

2. MV, fondos: URV-FIC-0014.SP

3. MVjg, servicio de vapor de agua: URV-FIC-0013.SP

4. MVy, presion de cabeza: URV-PIC-0014.SP
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Las variables de perturbacion que considera el controlador DMC son:

1. FF;, caudal de alimentacién: URV-FI-0010

2. FF,, temperatura de alimentacion: URV-TI-0123

3. FFRs, composicion de la alimentacion: C3C4FEED o URV-AY-0105. Esta

tercera variable de perturbacion es la relacion de propano a butanos,

expresada en volumen estandar, en la alimentacion a la columna.

Y, finalmente, las variables controladas son:

1. CV, butanos en producto propano: URV-AY-0102 o URV-AY-0001

2. CV,, propano en producto butano: URV-AY-0103 o URV-AY-0002

3. CV3, nivel de fondos: URV-LIC-0015.PV

4. CVy, reflujo: URV-FIC-0012.0P

5. CVs, fondos: URV-FIC-0014.0P

6. CVs, servicio de vapor: URV-FIC-0013.0P

7. CVy, presion de cabeza: URV-PIC-0014.0P

8. CVg, pérdida de carga en la columna: URV-PDY-0015

Se van a simular por lo tanto siete escalones, uno por cada variable

independientes y se recogeran ocho graficas resultado de simulacion por cada uno de los

escalones estudiados; en total 56 graficas que representan el comportamiento de cada
variable controlada ante la aplicaciéon de un escaldén en cada variable manipulada y de
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perturbacion. Estas 56 graficas representan la politica del control multivariable: el
movimiento de una variable independiente afecta simultaneamente a las ocho variables
controladas seleccionadas y cada variable controlada puede verse afectada

simultdneamente por varias variables independientes a la vez.

Para simular estos escalones en las variables independientes ha sido necesario la
edicién de siete tareas, tantas como variables independientes existen. En cada tarea se
aplica un unico escalon en una variable manipulada o de perturbaciéon manteniéndose el
resto de variables independientes fijas. Cuando se vaya a simular un escalon, se activara

la tarea correspondiente dejando el resto de tareas de escal6n desactivadas.

En general, las tareas (“tasks”) en Aspen Dynamics & Custom Modeler se usan
para provocar cambios en las variables independientes del modelo que se esta
simulando. Las tareas s6lo pueden ser invocadas en régimen dindmico y su ejecuciéon
involucra una permanente comunicacion con la simulacion del proceso. Una tarea es un
conjunto de instrucciones creado en Aspen Dynamics o en Aspen Custom Modeler con
lenguaje de programacioviisual Basic Scripting Languagé.as tareas se emplean
basicamente para definir una secuencia de acciones que han de tener lugar durante la

simulacién dinamica de modo que, por ejemplo, se pueden utilizar tareas para:

» Definir perturbaciones en la condiciones de alimentacion al proceso que se
esta simulando. Estas mismas tareas se han usado en este Proyecto para el
estudio del comportamiento de las variables controladas frente a cambios en

la variables de perturbacién consideradas por el controlador DMC.

* Lanzar eventos cuando ciertas condiciones no son alcanzadas. Por ejemplo,
se pueden usar tareas para proporcionar un control basico de nivel en un
recipiente cerrando una valvula cuando el nivel cae por debajo de un cierto
valor de consigna. Tareas similares se han usado en el Proyecto para emular

el control de nivel de fondos y evitar que se salga de sus limites fisicos.
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Los escalones aplicados en simulacion para la elaboracion a posteriori de la

matriz dinamica del controlador DMC son los siguientes:

Manipuladas:

1. En URV-FIC-0012.SP: desde 28,68 std./h a 28,70 frstd./h.

2. En URV-FIC-0014.SP: desde 19,27 std./h a 18,27 frstd./h.

3. En URV-FIC-0013.SP: desde 2.443,7 kg/h a 2.442,7 kg/h.

4. En URV-PIC-0014.SP: desde 13,0 kgfaman. a 13,1 kg/cfrman.

Variables de perturbacién:

1. En URV-FI-0010: desde 25%std./h a 27 rhstd./h.

2. En URV-TI-0123: desde 74,60 °C a 74,39 °C.

3. En C3C4FEED: desde 25,376 a 25,183 % stdgoérCla alimentacion,
desde 26,479 a 26,575 % stdvol, &) la alimentacion y
desde 48,144 a 48,241 % stdvol 4D la alimentacion de
modo que la relaciénifC,'s en la alimentacion saltard de
0,3400 a 0,3366 en stdvol.

Notar que solamente son unitarios los escalones en URV-FIC-0014.SP y en
URV-FIC-0013.SP. En el resto de variables independientes del controlador DMC, los
escalones no son unitarios.

Se han elegido estos escalones no unitarios porque permiten simulaciones en las

gue el nivel en el fondo de la columna no viola las restricciones fisicas inferior y

superior y considerando, ademas, que la uniformizacion de ganancias relativas de las

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 4 40 de 83

variables controladas con respecto a escalones unitarios se produce en la generacion de
la matriz dinAmica del controlador dentro del programa DMCModel. Los codigos de

programacion empleados se recogen en el tercer punto de este subcapitulo.

4.9.2. Empleo de guiones para la automatizacion de actividades

Los resultados de simulacién de los escalones tienen que ser exportados a hoja
de calculo Excel para su manipulacion y su adecuacion al formato de entrada que
requieren las herramientas de generacion del modelo matricial del controlador. Para
facilitar esto se han empleado guiones dentro de la simulacién de los escalones
unitarios. Los guiones, como las tareas, han de ser editados en lenguaje de

programaciorVisual Basic Scripting Languag8e han usado tres guiones:

1. Arranque: Guién de lanzamiento automético de simulaciones. Este guion
proporciona informacién acerca de la simulacidon a punto de lanzarse y
facilita de un modo automatico el arranque de la simulacion, llamando a su

vez al guidn de recogida de resultados en Excel.

2. Recojo Guidn para la recogida de resultados y su envio a la hoja de calculo
Excel. Se ha editado un gui&®ecojodiferente para cada escalén simulado,
adaptando un guién predefinido a los requerimientos especificos de la

simulacion del escaldn correspondiente.

Este guidn es llamado desderanquey ha sido editado para que ademas

grafique las respuestas en las variables controladas en la hoja de calculo.

3. Pepeuom Guion usado para la correccion del sistema de unidades de
ingenieria que utiliza la simulacion de modo que el modelo pueda trabajar

con centimetros y con presiones en kg/omnométricos.
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En general, en Aspen Dynamics & Custom Modeler se emplearan guiones
(“scripts”) para la automatizacién de acciones en la simulacion del proceso que se esta

estudiando. Se pueden usar guiones en simulacion para:

Automatizar y grabar acciones sobre modelos dinamicos y diagramas de

flujo, simplificando la especificacion e inicializacion de éstos.

* Implementar secuencias de control de ejecucion de simulaciones. De este
modo, por ejemplo, se puede establecer el modo de simulacion de una
ejecucion a otra o la obtencidon de instantaneas de una simulacién en

ejecucion. Los guiones pueden ademas anidarse los unos dentro de los otros.

e Se pueden definir también simulaciones de estimacién mediante el uso de
guiones o el sistema de unidades de medida que utiliza la simulacion: un

ejemplo claro de esta posibilidad es el glr@peuom

» Con guiones también pueden ser llamadas aplicaciones externas como hojas

de calculo Excel: un ejemplo muy completo de esto es el Re6ajo

Importante es, sin embargo, no confundir los guiones con las tareas. Los guiones
se emplean para personalizar la simulacion mientras que las tareas se usan para definir

secuencias de acciones gue tienen que producirse durante la simulacion.

Los guiones se ejecutan fuera de la simulacion; de hecho, pueden ser usados
para el lanzamiento de la simulacién en el modo que desee el usurio (como, por
ejemplo, el guidrArranqué. Por otro lado, las tareas so6lo pueden tener lugar dentro de

una simulacioén en ejecucién, siempre y cuando la tarea esté activada.

El cédigo de programacion de los tres guiones empleados en simulacion aparece,

a continuacion, en el siguiente punto.
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4.9.3. Cddigo de programacioén editado de las tareas y guiones usados

Tareas de simulacion de escalones.

oo ESCALON EN REFLUJO
Task stepfc12sp runs when time == 0.1667;
fic0012.spo : 28.7;

End

oo ESCALON EN FONDOS
Task stepfcl4sp runs when time == 0.1667;
lic0015.opman : 18.2697;

End

P ESCALON EN SERVICIO VAPOR
Task stepfc13sp runs when time == 0.1667;
fic0013.spo : 2442.71;

End

P ESCALON EN PRESION
Task steppcl4sp runs when time == 0.1667;
pic0014.spo : 12.8468;

End

P ESCALON EN CAUDAL ALIMENTACION
Task stepfil0O runs when time == 0.1667;

streams("alim").fvistdr : 27;

End

B ESCALON EN TEMPERATURA ALIMENTACION
Task steptil23 runs when time == 0.1667;
streams("alim").t : 74.39;

End

Task stepxc3alim runs when time == 0.1667;
streams(“alim").zvistdr("propano”) : 0.25183;
End

Task stepxic4alim runs when time == 0.1667;
streams("alim").zvistdr("i-butano") : 0.26575;
End

Task stepxnc4alim runs when time == 0.1667;
streams("alim").zvistdr("n-butano™) : 0.48241;
End
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Cada tarea se ha programado de tal modo que, si se encuentra activada antes de
arrancar la simulacién, se produzca el escal6n al valor establecido en la segunda linea

del cédigo en el instante 0,1667 horas (10 minutos).

Notar en el cédigo correspondiente a la tarea de escalén en la variable
manipulada URV-FIC-0014.SP que el salto se introduce en la daktaan del
controlador de nivel de fondos (OP con el controlador en modo manual) teniéndose
presente, de esta forma, la configuracién con la que se ha emulado el control de fondos

de la Despropanizadora en simulacion.

Notar también que, dentro del cédigo, el escalon realizado en URV-PIC-0014.SP
no es a 13,1 sino que es a 12,8468. En el cédigo de esta tarea se introducido este valor
de 12,8468 y no el valor de 13,1 porque en el simulador dinamico hay un “bug” o error
de programa que no permite que los guiones de cambio de unidades se carguen

perfectamente en las tareas.

Al introducir este valor de 12,8468, ejecuRepeuom activar la tarea, dejar
inactivadas todas las demas y correr la simulacion del escalén, cuando se produzca el

salto, en el regulador pic0014 se observara que el punto de consigna si se mueve a 13,1.

Finalmente, para producir el escalon en la perturbacion relacion de propano a
butanos en la alimentacion es necesario tener activadas las tres ultimas tareas (y el resto
inactivadas) pues esas tres tareas producen saltos en la composicion de la alimentacién
de la columna que equivalen a un salto Unico en la relacifty’'€ desde 0,3400 a
0,3366 en stdvol.

En estos tres saltos se ha supuesto que el contenido en etano de la alimentacion y
la diferencia de composicion de n-butano a isobutano en la alimentacion permanecen
constantes. Estas suposiciones son coherentes con una operacion normal de la unidad de
recuperacion de ligeros, conforme explica la bibliografia del proceso existente, y son
necesarias para la determinacion completa de los escalones a aplicar en la composicién

de la alimentacion.
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Tareas de emulacién de control de nivel de fondo.

Task modo_manual runs when((lic0015.pv>=0.425) and (lic0015.pv<=3.035));
lico015.automan : 1;
End

Task modo_auto runs when((lic0015.pv<0.425) or (lic0015.pv>3.035));
lic0015.automan : O;
End

Estas dos tareas siempre estardn activadas en todas las simulaciones de
escalones. Permiten la emulacion de un control basico del nivel de fondos de la columna
evitando que éste se llene o se seque completamente eliminado, de esta manera, el

riesgo de colapso de la simulacion.

Los limites impuestos son del 0 % (0,425 metros) y del 100 % (3,035 metros).
Notar que, a pesar de haber ejecutado el guion de cambio de unidades, la tarea necesita

que los niveles se den en metros y no en centimetros.

Aunque estas dos tareas sirvan para emular las responsabilidades del operador de
planta, que tiene que evitar que se sobrepasen las limitaciones fisicas del nivel de
fondos, y aunque este control minimo de nivel también simule la inicializacién y puesta
fuera de servico de cascadas, en la simulacion de escalones interesara que la cascada no
se active de modo que el nivel se encuentre entre los dos limites marcados y el
controlador licO015 opere en manual. De hecho, todas las tareas de escaldn han sido

programadas para que esto ocurra y, por ello, en algunas no se aplica escalén unitario.

Por lo tanto, como las simulaciones arrancaran con el controlador licO015 en
manual y con la cascada fuera de servicio, el escalén no se aplica directamente en el

punto de consigna de fic0014 sino sobre la salida OPman del licO015 puesto en manual.
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Guion Pepeuonmpara cambio de unidades de medida en las simulaciones.

oo GUION PEPEUOM PARA CAMBIO DE UNIDADES EN LAS SIMULACIONES----
dim xuom

set xuom = application.simulation.uom

dim anyvar

anyvar=xuom.adduomset("pepeunidades")
anyvar=xuom.addconversion("m","pepeunidades","cm",0.01,0.0)
anyvar=xuom.addconversion("mm","pepeunidades”,"cm",10,0.0)
anyvar=xuom.addconversion("bar","pepeunidades”,"kg/cm2abs",0.980665,0.0)
anyvar=xuom.addconversion("kmol/kmol","pepeunidades"”,"%molar",0.01,0.0)

xuom.selectuomset("pepeunidades™)

Este guidon define laSpepeunidades” y Su ejecucion previa permite el
reconocimiento de éstas en simulacidon, aunque, como ya se ha dicho, las
"pepeunidades” no podran estar disponibles para las tareas. Este guidén va a
facilitar en simulacién la posibilidad de trabajar con centimetros, presiones ef ig/cm
composiciones en tanto por uno. La ejecucion de este guidbn se puede efectuar
directamente desde el explorador del simulador o desde el Auidmque el cual se

puede utilizar para el lanzamiento de cualquier simulacién.

Guion Arranque para lanzamiento de simulaciones.

application.simulation.outputlogger.clearwindow
dim nbloques

set nbloques = blocks

msgbox " Simulacién: "&application.simulation.fullname&" Intervalo de
simulacion: "&STREAMS("ALIM").F.history.interval&" horas ", vbOkOnly ,"
VBScript para Aspen Custom Modeler por jabanade "

msgbox "Grados de libertad:" & application.simulation.degrees & "; N° de
ecuaciones:" & application.simulation.equations & "; N° de bloques:" &
blocks.count & "; N° de corrientes:" & streams.count , vbOkOnly ,

"VBScript para Aspen Custom Modeler por jabanade”
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for each i in blocks

msgbox "Bloque" & i.name & "emplea el modelo" & i.typename , vbOkOnly ,
"VBScript para Aspen Custom Modeler por jabanade”

next

dim pregl

pregl = msgbox ("¢ Quieres comenzar la simulacién y volcar a la vez los
resultados en Excel?", 1, "VBScript para Aspen Custom Modeler por
jabanade")

if pregl = 2 then

msgbox "Bueno, veo que abandonas. Muchas gracias y hasta la préoxima" ,
vbOkOnly , "VBScript para Aspen Custom Modeler por jabanade"

else
pepeuom
recojo
end if

Este guion en sus primeras lineas proporciona informacion diversa sobre la
simulacién y cada uno de los bloques o médulos de los que esta compuesta. Finalmente,
se pregunta si se quiere arrancar la simulacién. En caso afirmativo son lanzados, antes
gue la simulacion, los guiones de cambio de unidades y de preparacion de la simulaciéon

para la recogida de datos.

Guion Recojopara el lanzamiento final de la simulacion y la recogida de

resultados segun se va ejecutando ésta.

dim preg2

preg2 = msgbox ("¢ Quieres continuar con la simulacion?", 1, "VBScript
para ACM por jabanade")
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if preg2 = 2 then

msgbox "Veo que abandonas. De todos modos, muchas gracias" , vbOkOnly ,
"VBScript para ACM por jabanade"

else

msgbox "Simulacién de inicializacion" , vbOkOnly, "VBScript para ACM por

jabanade"

' primero inicializacién, luego se establece a modo dinamico
application.simulation.runmode = "initialization"

application.simulation.run (true)

application.simulation.runmode = "dynamic"

dim historizado

dim hojacalculo

' establecimiento de la variable de historizacion

set historizado = STREAMS("ALIM").F.history

"aqui se define el enlace a la hoja de célculo

' EL ARCHIVO EXCEL HA DE ESTAR PREVIAMENTE CERRADO, NUNCA ABIERTO
'EL ARCHIVO EXCEL HA DE EXISTIR Y NECESARIAMENTE EN ESE “PATH”
set hojacalculo= GetObject("C:\recojo\recojoproy.xlIs”, "Excel.Sheet")
hojacalculo.application.visible = true
hojacalculo.application.windows("recojoproy.xIs").activate

' para establecer la duracién de la simulacién ->

" duracion de los bucles de volcado de datos y n° de datos por bucle

dim ndatos

ndatos = inputbox ("Tienes que introducir:" & chr(13) & "NUmero de datos
a tomar por bucle" , " VBScript para ACM por jabanade" , 14)

' 14 datos por bucle por defecto
dim nbucles

nbucles = inputbox ("Tienes que decidir:" & chr(13) & "Numero de bucles
para completar la simulacién" , "VBScript para ACM por jabanade" , 10)

' 10 bucles totales por defecto

dim datatot

datatot = ndatos * nbucles

" vuelco de la informacion de la duracion de la simulacion a excel
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("A"&3).Value= "Intervalo"
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("D"&3).Value= historizado.interval

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 4 48 de 83

hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("E"&3).Value= "horas"
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("C"&3).Value= "minutos”
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("A"&4).Value= "Inicio simul."
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("D"&4).Value= 0
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("E"&4).Value= "horas"
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("C"&4).Value= "minutos”
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("A"&5).Value= "Final simul."

hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("D"&5).Value= historizado.interval
* (datatot-1)

hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("E"&5).Value= "horas"
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("C"&5).Value= "minutos”
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("A"&6).Value= "N° bucles"
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("B"&6).Value= nbucles
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("D"&6).Value= nbucles
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("A"&7).Value= "N° datos/bucle"
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("B"&7).Value= ndatos
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("D"&7).Value= ndatos
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("A"&8).Value= "N° datos tot."
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("B"&8).Value= datatot
hojacalculo.Worksheets("INFO").Range("D"&8).Value= datatot
dim intval
intval= historizado.interval
dim finreal
dim inicio
dim fin
dim tiempo
" bucle externo, donde cada bucle es un ciclo de toma de datos ->
'y de ejecucion de simulacion
fori = 0 to nbucles-1
'finreal, inicio, fin son inicio y finales dentro del bucle
finreal = intval * ((ndatos * (i+1))-1)
inicio = 3 + (i * ndatos )
fin=2+ndatos *(i+1)
' siguientes tres lineas para establecer final de bucle de ejecucién ->
' de simulacion corriendo y no se empiezan a volcar datos hasta su fin
application.simulation.endtime = finreal
application.simulation.termination = "attime"
application.simulation.run(true)
' este set de historizado interno se hace para poder efectuar ->
" el volcado de datos de las variables recogidas en el set
set histAYIN = STREAMS("DISTIL").In_F.Z("N-BUTANQ").history
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set histAY1l = STREAMS("DISTIL").In_F.Z("I-BUTANQ").history
set histAY2 = STREAMS("BOTTOM").In_F.Z("PROPANQ").history
set histLC15PV = lic0015.PV.history
set histFC120P = fic0012.0P.history
set histFC140P = fic0014.0P.history
set histFC130P = fic0013.0P.history
set histPC140P = pic0014.0OP.history
set histFCdummyOP = ficdummy.OP.history
set histPDY151 = BLOCKS("COLUMNA").Stage(2).P.history
set histPDY152 = BLOCKS("COLUMNA").Stage(24).P.history
set histt6 = BLOCKS("COLUMNA").Stage(18).T.history
set histtll = BLOCKS("COLUMNA").Stage(13).T.history
set histthead = BLOCKS("COLUMNA").Stage(2).T.history
set histtbott = BLOCKS("COLUMNA").Stage(24).T.history
' es en este set donde se declara cual es la variable en la que se ->
' provoca el escalon ( ;-) ). Los distintos scripts recojo se ->
"entre si en la linea de las siguientes que tenga se activada y en ->
' las ordenes del bucle interno que digan que se tiene que recoger en ->
" tal o cual variable independiente
set histfc12spo = fic0012.spo.history
' set histfc14spo = lic0015.opman.history
' set histfc13spo = fic0013.spo.history
' set histpcl4spo = pic0014.spo.history
' set histfil0 = streams("alim”).fvlstdr.history
' set histti123 = streams("alim").t.history
' set histfeedc3 = streams("alim").zvistdr("propano").history
' set histfeedic4 = streams("alim").zvlstdr("i-butano”).history
' set histfeednc4 = streams("alim").zvistdr("n-butano").history
"informacién de la pasada
application.msg "Pasada n°=" &cstr(i+ 1)

application.msg "Nimero de datos totales=" & cstr(histAY1N.count)

application.msg "NUmero de datos en esta pasada=" &
cstr(histAY1N.count/ (i+ 1))

application.msg "Inicio=" &cstr(60 * histAY1N.starttime)& "mins."

application.msg "Inicio de esta pasada=" & cstr(60 *
(histAY1N.starttime + (i * ndatos * intval))) & "mins."

application.msg "Fin hasta ahora y de esta pasada=" & cstr(60 *
histAY1N.endtime) & "mins."
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application.msg "Intervalo de vuelco de datos=" & cstr(60 *
histAY1N.interval) & "mins."

' volcado de tiempos

tiempo =i * intval * ndatos

" bucle primera columna (tiempos) en la hoja NECESARIAMENTE ->
" existente dentro del archivo C:\recojo\recojoproy.xls

' TODAS LAS WORKSHEETS MENCIONADAS A PARTIR DE AHORA ->
' NECESARIAMENTE DEBEN EXISTIR DENTRO DEL ARCHIVO ->
' C:\recojo\recojoproy.xls

for j = inicio to fin

application.msg "Instante"&cstr(j-2)&":"&cstr(60*tiempo)&"mins."
hojacalculo.Worksheets("AY1").Range("B"&j).Value= tiempo
tiempo= tiempo + intval

next

'>>>>>> >>> BUTANOS EN PROPANQO >>> >>> >>> >35> 55> 55> >35> 55> 55> >>>

" bucle segunda columna ( variable medida en unidades A.C.M.)
histAY1N.units = "kmol/kmol"

histAY1l.units = "kmol/kmol"

uomAY1N = histAY1N.units

for j = inicio to fin

' la siguiente linea application.msg permite impimir en la ventana de ->
' mensajes del simulador los resultados obtenidos

' se pueden repetir similares en el resto de los bucles internos

application.msg "histAY1(" & cstr(j—2) & ")=" & cstr(histAY1N(-2) +
histAY11(j-2)) & " " & uomAY1N & "(uds. A.C.M.)."

'la que necesariamente no debe desaparecer en todos los bucles es la ->

' siguiente linea pues permite el volcado de datos a la hoja de calculo

hojacalculo.Worksheets("AY1").Range("C"&j).Value= histAY1N(j-2) +
histAY11(j-2)

next

" bucle 32 columna (variable medida en unidades deseadas por usuario)
histAY1N.units = "CurrentUnits"

histAY1l.units = "CurrentUnits"

uomAY1l = histAY1l.units

for j = inicio to fin
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application.msg "histAY1(" & cstr(j-2) & ") =" & cstr(histAY1N(-2) +
histAY11(j-2)) & " " & uomAY1l & "(uds. usuario)."

hojacalculo.Worksheets("AY1").Range("D"&j).Value= histAY1N(j-2) +
histAY11(j-2)

next

'>>> >>> >>> PROPANO EN BUTANO >35> 55> 55> 55> 55> 55> 55> 55> >5> >>>

histAY2.units = "kmol/kmol"

uomAY2 = histAY2.units

for j = inicio to fin
hojacalculo.Worksheets("AY2").Range("B"&j).Value= histAY2(j-2)
next

histAY2.units = "CurrentUnits"

uomAY2 = histAY2.units

for j = inicio to fin
hojacalculo.Worksheets("AY2").Range("C"&j).Value= histAY2(j-2)

next

'>>>>>> >>> NIVEL EN FONDOS >>> >>> 55> >35> >35> >35> >35> 55> 55> >>>

histLC15PV.units = "m"

uomLC15PV = histLC15PV.units

for j = inicio to fin
hojacalculo.Worksheets("LC15PV").Range("B"&j).Value= histLC15PV(j-2)
next

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("LC15PV").Range("C"&j).Value= ((histLC15PV(j-2))
- 0.425)/0.0261

next

'>>>>>> >>> REFLUJO A LA COLUMNA >>> >>> >>> >5> 55> >>> >35> 55> >>>

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("FC120P").Range("B"&j).Value=(histFC120P(j-2)) /
11.46

next
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for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("FC120P").Range("C"&j).Value = (100 *
(histFC120P(j-2))) / 1260.6

next

' >>> >>> >>> CAUDAL DE FONDQOS >>> >5> 55> 55> 55> 55> >35> S>> >>> >>>

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("FC140P").Range("B"&j).Value=
((((histFC140P(j-2)) / 9.953)) + 12.3)

next

'>>> >>> >>> SERVICIO DE VAPOR >>> 55> >35> 55> 55> 55> 55> 55> >>> >>>

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("FC130P").Range("B"&j).Value= 463.70145 *
(histFC130P(j-2))

next

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("FC130P").Range("C"&j).Value= 100 * 463.70145 *
(histFC130P(j-2)) / 6125

next

'>>> >>> >>> PRESION EN CABEZA >>> >5> >35> 55> 55> 55> >35> 55> >5>> >>>

histPC140P.units = "CurrentUnits"

uomPC140P = histPC140P.units

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("PC140P").Range("B"&j).Value= (histPC140P(j-2))
next

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("PC140P").Range("C"&j).Value= 100 *
(histPC140P(j-2)) / (-10.885)
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next

'>>> >>> >>> PERDIDA DE CARGA EN LA COLUMNA >>> >>> >>> >>> >>> >>> >>>

histPDY151.units = "kg/cm2abs”
histPDY152.units = "kg/cm2abs"
uomPDY151 = histPDY151.units

for j = inicio to fin

hojacalculo.Worksheets("PDY15").Range("B"&j).Value= ((histPDY152(j-2)) —
(histPDY151(j-2)))

next

' >>>>>> >>> SP AL QUE SE APLICA EL ESCALON >>> >>> >>> >>> >35> >>> >>>

'ESTE BUCLE SERA CONVENIENTEMENTE EDITADO CUANDO EL ESCALON SE ->

" APLIQUE EN OTRO SP O EN OTRA PERTURBACION

'POR LO TANTO, ESTE SCRIPT SE HA HECHO PARA RECOGER LOS RESULTADOS ->
' DE LA SIMULACION EN LA QUE SE APLICA ESCALON EN URV-FIC-0012.SP

for j = inicio to fin

application.msg"histfc12spo(" &cstr(j-2)& ")=" &cstr((histfc12spo(j-2)))
hojacalculo.Worksheets("fc12sp").Range("B"&j).Value= histfc12spo(j-2)

next

next

msgbox "Rebobinado de la simulacion al instante inicial" ,
vbOkOnly , "VBScript para ACM por jabanade"

' para la reinicializacion de la simulacion
application.simulation.restart

end if

Todos los comentarios incluidos, precedidos porson lo suficientemente
ilustrativos como para explicar lo que hace el glRéaojo El quion puede ser lanzado
directamente desde el explorador del simulador o desde el ugmque Su funcion
bésica es el volcado de resultados a hoja de calculo Excel. Las graficas mostradas al
final de este capitulo han sido elaboradas a partir de estos resultados en Excel.
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4.10. Resultados y conclusiones del modelo dinamico

El modelo dinamico fisicoquimico riguroso de la Despropanizadora ha sido
elaborado en Aspen Custom Modeler a partir del modelo estacionario conseguido y
ajustado en Aspen Plus. Todos los elementos dinamicos referentes a la acumulacion de

liquido en el modelo dinamico riguroso fueron introducidos en Aspen Plus.

Los elementos dinamicos que restan configuran el esquema regulatorio basico de
la columna. Este esquema no va a ser el preexistente de las bases de disefio sino que
tiene que ser el subordinado al futuro controlador DMC. Para introducir esta regulacion
basica ha sido necesario hacer una serie de simplificaciones e hipotesis basicas de

partida considerando que no es posible introducir ese esquema como tal en el simulador.

Destaca, sobre todo, la emulacion del control de presion de cabeza y del control
de nivel de fondos de la columna. Ademas se han considerado, como simplificaciones
gue no atentan contra el rigor del modelo conseguido, la constancia en el servicio de
vapor de agua en el hervidor y la invariabilidad de las densidades molares de las
corrientes de cabeza y de fondos. De este modo, el esquema usado en simulacion no es
exactamente el mismo que el dependiente del futuro controlador multivariable DMC

pero los resultados que ofrece son los mismos que los que facilitaria aquél.

Las sintonias de los reguladores introducidos en el diagrama de flujo que usa el
simulador dindmico han sido ajustadas mediante las técnicas de Ziegler-Nichols. Las
sintonias resultantes de este ajuste han sido mostradas dentro de este capitulo. Para
conseguir esta sintonizacion, la aplicacion de Ziegler-Nichols se ha realizado dentro de

la propia simulacion dindmica arrojando unos resultados de sintonias optimos.

Una vez elaborado el modelo dinamico, se han simulado pruebas en escalon

sobre éste para la obtencion de la matriz dinamica del futuro controlador DMC. Estas
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pruebas se han realizado mediante la aplicacion de tareas y guiones, dos herramientas

muy Utiles que ofrece el simulador Aspen Custom Modeler.

Los resultados han sido enviados a hoja de calculo Excel y representan el
comportamiento de las variables controladas seleccionadas para el controlador DMC
frente a escalones en las variables manipuladas y de perturbacion elegidas. Por si
mismos, estos resultados de simulacién constituyen el modelo matricial del controlador.
Ahora bien, de algin modo habra que operar estos resultados para que puedan ser
reconocidos por el programa DMCModel, la herramienta de desarrollo del modelo

matricial del controlador multivariable fuera de linea.

Debido a determinadas circunstancias, finalmente se ha optado por la adecuacion
de los resultados al formato de entrada de DMCModel y al desarrollo de la matriz
dinamica dentro de este programa. Se ha desestimado la via de edicién externa de la
matriz dinamica del controlador DMC. Ahora se presentan los resultados de simulacién

frente a escalones recogidos en la hoja de céalculo Excel.

Las pruebas en escaldn se han realizado en simulacion mediante el empleo de
tareas y guiones. Basicamente las tareas se han empleado para producir los escalones en

simulacién y los guiones para facilitar la recogida de resultados de simulacion.

En cada prueba escalébn se va a propiciar un escaldon en una variable
independiente del futuro controlador DMC, manteniéndose el resto de variables
manipuladas o de perturbacion constantes. Para llevar a cabo esto, se activara la tarea de
escalon correspondiente a la variable independiente que se esté estudiando en ese

momento y se desactivan todas las demas.

Los resultados en las variables controladas se muestran graficados, a
continuacion, por orden de simulacion del escalon. Primero se simularon los escalones
en las variables de perturbacién, luego en las variables manipuladas seleccionadas para
el controlador DMC. Teniendo en cuenta la experiencia practica del control de las
columnas de destilacion, los resultados coinciden con lo esperado. En efecto, para cada
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escaldn, se ha explicado la ganancia obtenida y el régimen dinamico intermedio que ha

llevado a esta ganancia teniendo en cuenta la experiencia del control de columnas de

destilacién y los resultados que se pueden ver en las gréficas.

En general, se ha observado que:

La variable controlada URV-AY-0001, contenido de butanos en producto
propano destilado, es sensible a cualquier escaldon que se produzca en
variable manipulada o de perturbacion. El signo de su ganancia al estado
estacionario depende de donde se produzca el escalon y de cual sea su signo.
En general, se ha observado que esta variable es dificilmente estabilizable en
el rango temporal escrutado, pero se considera que alcanza el estado
estacionario dentro del horizonte de tiempo al estado estacionario establecido

para el controlador multivariable DMC; 90 minutos.

La variable controlada URV-AY-0002, contenido de propano en el producto
butano de fondos, también es sensible a cualquier escalén que se produzca en
variable manipulada o de perturbacion. El signo de su ganancia es, en
general, opuesto al de la ganancia de la anterior variable. Y, ademas, se ha
visto que esta variable alcanza mas facilmente el valor en régimen

estacionario en el rango temporal estudiado.

La variable controlada URV-LIC-0015.PV, nivel en el fondo, frente a
cualquier escalén tiene un comportamiento de tipo rampa. Nunca es
estabilizable. El nivel se llenara o se vaciara linealmente ante escalon
comportandose como elemento dinamico acumulador o “integrador”. El
signo del movimiento del nivel y el valor de la pendiente dependera, de
nuevo, de donde se produzca el escalén y de cual sea su signo. Este
comportamientoRAMP debe ser especificado dentro de DMCModel a la

hora de generar la matriz dinamica del controlador.
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Los reguladores béasicos de caudal (URV-FIC-0012, URV-FIC-0014, URV-
FIC-0013) en el esquema regulatorio subordinado a DMC no dependen mas
gue de este controlador y son independientes del resto del sistema y también
entre si. Esto significa que, mientras no sean manipulados sus puntos de
consigna, dada la independencia que muestran con respecto del resto del
sistema, estos reguladores no variaran su salida a valvula. Solamente, si se
manipula un SP, entonces variara la salida OP del controlador de caudal en
el que se ha tocado la SP, pero no se moveran las OP de los dos restantes
controladores de caudal. Estas respuestas alcanzan casi inmediatamente el
estado estacionario y presentan el mismo signo que el escalon aplicado. La

dindmica es de tipo exponencial negativa.

Asi, por ejemplo, so6lo se podra obtener una grafica en URV-FIC-0012.0P
(apertura a valvula del caudal de reflujo) cuando se aplique escalén en el

punto de consigna URV-FIC-0014.SP de ese mismo controlador.

Sin embargo, el controlador de presion URV-PIC-0014 si se ve influido por
las condiciones de proceso; no sélo estara condicionado por el controlador
DMC a través de su SP sino que también dependera del estado del sistema.
Asi pues, sea cual sea el escalon aplicado, la salida OP de este controlador es
sensible. Dado que el controlador de presion es rapido, como los de caudal,
la respuesta alcanzara el estacionario rapidamente. El signo de la ganancia
depende del efecto que tenga el escaldn introducido sobre el trafico de vapor
en la columna. En el caso de movimiento en el propio URV-PIC-0014.SP, la
ganancia presenta un signo contrario al escalon debido al fundamento del

control de presion por inundacién variable del condensador de cabeza.

La variable controlada URV-PDY-0015, medida de pérdida de carga en la
columna también sera siempre sensible y su signo esta relacionado con el
trafico de liquido en la columna. Sin embargo, aunque las ganancias

obtenidas mediante simulacion en esta variable sean indudables, son valores
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tan pequefios que hacen pensar si es necesario tenerlas o no en cuenta. Esta
duda surge si se considera que, en el funcionamiento real en planta del
controlador multivariable, éste recoge la medida de la pérdida de carga en la
columna. La precision con la que se puede recoger ese valor real en planta
esta limitada por los equipos de medida, mientras que el simulador, que

trabaja con modelos matematicos, da una precision muchisimo mayor.

Como lo que interesa es la aplicacion real que pueda tener este Proyecto,
entonces surge la duda de introducir las respuestas en URV-PDY-0015 en la
matriz dinamica. PERO, lo que se podria ver como un inconveniente es
ciertamente una ventaja sobre los modelos identificadosimulacion

dindmica puede ser muy valiosa para encontrar comportamientos dinamicos
sutiles, con pequefia ganancia al estado estacionario, que no pueden ser
determinados mediante las técnicas convencionales teniendo presente la

sensibilidad limitada de indicadores y controladores reales de proceso

Por ello, si van a ser tenidas en cuenta las respuestas dinamicas en la pérdida

de carga en la columna a pesar de que tengan ganancia muy pequeiia.

Se ha considerado un horizonte de tiempo escrutado en simulacion de 140
minutos. Se considera en este horizonte que todas las variables controladas se
estabilizan frente a escaldn, salvo el nivel que tiene un comportamiento tipico rampa
jamas estabilizable frente a escaldn. El horizonte de tiempo al estado estacionario usado
como parametro dentro del controlador DMC (esto ya es del siguiente capitulo) se ha
establecido en 90 minutos. De nuevo, en este horizonte, se considera que todas las

controladas consiguen la estabilizacion salvo el nivel, que actia como un “integrador”.

Los escalones aplicados, en general, no son unitarios y unos son incrementales y
otros no. Esto se ha hecho para evitar que se saliese el nivel de sus restricciones fisicas.
Tampoco hay problema en ello, pues la futura elaboracion de la matriz en DMCModel,
acaba determinando todas las ganancias a estado estacionario frente a escalones
unitarios incrementales en ello suponiéndose principio de linealidad y superposicion.
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Escalon en C3C4FEED (@C4's en alimentacion) desde 0,3400 a 0,3366.
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URV-LIC-0015.PV
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URV-PDY-0015
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Escalon en C3C4FEED, relacion de propano a butanos en la alimentacion, desde
0,3400 a 0,3366 expresandose las composiciones en volumen estandar. Para efectuar
este escaldn ha sido preciso realizar los siguientes:

1. Desde 25,376 a 25,183 % stdvo.€h la alimentacion.

2. Desde 26,479 a 26,575 % stdvol, & la alimentacion.

3. Desde 48,144 a 48,241 % stdvol.,réd la alimentacion.

Al reducir el contenido de propano y aumentar el de butanos, manteniéndose el
resto de variables independientes del controlador DMC, sélo se observa ganancia
positiva en el contenido de propano en el producto butano y en el nivel de fondos, que
aumenta linealmente con un comportamiento de tipo rampa. Ello es debido a que para la
misma tempertaura de alimentacion, esa corriente tiene una menor tasa de vaporizacion
lo que provoca una mayor caida de liquido al fondo de la columna. En general, todas las
respuestas son dificilmente estabilizables salvo la presién que tendr4 una marcada
ganancia positiva frente a escalones incremento en la composicién de la alimentacion;

alimentaciones mas ricas en el ligero implican un aumento de presion en la columna.
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Escalon en URV-TI-0123 (temperatura de la alimentacion) desde 74,60 a 74,39 °C.
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URV-PDY-0015
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Escalon en la variable de perturbacion temperatura de alimentacion a la columna
bajando ésta de 74,6 a 74,39 °C. Como en el caso del escalén en la composicion de la
alimentacion, no hay movimiento en las valvulas de los controladores de caudal
considerando que estos controladores son lazos independientes de las perturbaciones
gue se puedan producir en la columna y de los movimientos que se puedan introducir en
los puntos de consigna de los otros lazos. Solo el lazo de presion se ve afectado por
estas circunstancias pues es un lazo no sélo dependiente de movimientos en su SP sino
también de lo que esté ocurriendo en el sistema. Todo esto se traduce en respuesta del

lazo de presion pero respuestas y ganancias nulas en los lazos de control de caudal.

Los resultados obtenidos ante escal6n son muy similares teniendo en cuenta que
el efecto de aumentar el contenido del producto ligero en la alimentacién equivale a
aumentar la temperatura de esta corriente. La Unica variable controlada para DMC
facilmente estabilizable es URV-PIC-0014.0P en cabeza, teniendo en este caso una
ganancia al estado estacionario negativa pues el escalon aplicado es de decremento.
También se observa comportamiento de rampa en la medida de nivel de fondos. Pero el

resto de variables controladas para el futuro DMC son dificilmentes estabilizables.
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Escaldn en el caudal de alimentacion, URV-FI-0010, desde 25 a 2¥stdl./h.

URV-AY-0001
16
15 ﬂ-f"ﬂ
1.4 Wl
12 /

-

11

0.9

0.8

% BUTANOS EN PROPANO (MOLAR)

0.7

0.6

20

40

60

minutos

URV-AY-0002

80

100

120

140

B
)

A
4]

»
~

B
w

B
N

% PROPANO EN BUTANO (MOLAR)
N
Gl

w
©

:

20

40

60

minutos

80

100

120

140

José Luis Abanades Garcia

Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 4 66 de 83

URV-LIC-0015.PV

90

80

70 W

NIVEL EN FONDOS DE LA COLUMNA (%)
N
o

0 20 40 60 80 100 120 140

minutos

URV-PIC-0014.0P

51.2

o ™,

50.8 {

50.6

50.4

50.2

50

PRESION EN CABEZA DE LA COLUMNA (%)

49.8
0 20 40 60 80 100 120 140

minutos

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 4 67 de 83
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Escalon incremental en el caudal de la corriente de alimentacion a la columna de
25 a 27 mstd./h.. En este caso, todas las variables controladas sensibles al escalén en
URV-FI-0010 presentan ganancias positivas: al aumentar el caudal de alimentacion, el
nivel de fondos se llena antes, hay mas traficos internos de modo que aumenta la
pérdida de carga y la presion en cabeza de la columna, .... El resto de variables
controladas, las salidas OP en los controladores de caudal, no son sensibles por lo que
se viene diciendo sobre la independencia del sistema que tienen los reguladores de

caudal. Todas las respuestas sensibles se estabilizan facilmente salvo:
« URV-AY-0001, en la que el tiempo de estabilizacion es largo.
 La medida de nivel de fondos, que tiene un comportamiento tipo rampa
creciente con el escalon incremental en el caudal de alimentacién; como es

de suponer, si se sigue sacando el mismo caudal de fondos de la columna.

Sin embargo, es destacable la rapida estabilizacion del %etelfitano.
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En el punto de consigna del reflujo, URV-FIC-0012.SP, de 28,65 a 28,79std./h.
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Escalon en la variable manipulada punto de consigna del regulador de caudal de
reflujo. Escalén incremental desde 28,65 a 28,70st./h. Como consecuencia del
escalén en una variable manipulada punto de consigna no so6lo se va a observar
sensibilidad dinamica en las cinco variables controladas habituales. También en la OP
del controlador donde se aplica el escalon se consigue una ganancia no nula. La
ganancia siempre observada en ese tipo de variable controlada ser& positiva. En las dos
salidas OP de los reguladores de flujo que quedan no se ve, claro esta, variacién alguna.

Asi, en este caso, como el escalén aplicado es de incremento, se ha conseguido:

* Respuesta de ganancia negativa y dificilmente estabilizable en la variable
controlada contenido de butanos en propano, como viene siendo habitual. Un
aumento del reflujo frio hace que los pesados caigan al fondo. Por ello, se
obtiene en el contenido de propano en el producto butano una respuesta de
ganancia positiva, aunque mas rapidamente estabilizable (se considera

estabilizada completamente en el horizonte de tiempo estudiado).

» Comportamiento tipo rampa creciente en el nivel de fondos; un aumento de

reflujo incrementa la caida de liquido descendente en la columna.

» Respuesta de ganancia positiva y muy rapida en la variable controlada OP
del controlador de reflujo. Aunque este controlador sea independiente del
resto del sistema, como se ha aplicado un escalén en su punto de consigna,

entonces se observa comportamiento dinamico sensible y ganancia positiva.

* Respuesta de ganancia negativa y muy rapida en la variable controlada OP
del controlador de presién de cabeza de la columna. El aumento del reflujo
reduce el trafico de vapores lo que implica reduccion de presion en cabeza.
Sin embargo, en la medida de pérdida de carga a lo largo de la columna, se
consigue, por el mayor trafico de liquido, una ganancia positiva

supuestamente estabilizada en el horizonte de tiempo escrutado.
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Escalon decremental en el punto de consigna del controlador de caudal de

fondos de la columna. Se observa, por lo tanto, en funcién de lo comentado

anteriormente, respuestas dindmicas en todas las variables controladas por el futuro

DMC salvo en las salidas OP de los controladores de caudal de reflujo y de servicio de

vapor al hervidor. El escalén decremental es unitario: desde 18,&@ i a 18,27 fh

std./h. Como el escal6n es de decremento, la respuesta en la salida OP del controlador

de caudal de fondos tendra ganancia negativa. Ante escalon positivo, aumentaria el

vaciado de fondos de modo que los resultados conseguidos serian los siguientes:

Reduccion del contenido de butanos en propano. La ganancia en esta
variable controlada seria negativa pero dificilmente estabilizable. Es regla
general que, dentro del horizonte de tiempo estudiado, esta variable se
estabilice dificilmente ante cualquier escalon aplicado.

Ganancia positiva y buena estabilizacion dentro del horizonte de tiempo
escrutado para la variable controlada contenido de propano en butanos. Es
regla general también que, al contrario que la anterior, esta variable si se

estabilice perfectamente dentro del horizonte de tiempo previsto.

Comportamiento, que viene siendo habitual, de tipo rampa en el nivel de
fondos. El nivel nunca se estabiliza en las pruebas en escaldn, pues el fondo
de la columna es un elemento acumulador o, también llamado, “integrador”.
En este caso, un escalon incremental vaciaria mas rapidamente el fondo
luego el comportamiento seria lineal decreciente. Por otro lado, se consigue
una respuesta instantanea en URV-FIC-0014.0P de ganancia positiva si el

escalon es incremental. El resto de controladores de caudal no se entera.

Respuestas negativas pero rapidas y estabilizadas en la salida OP del
controlador de presién y en la medida de pérdida de carga en la columna
pues una apertura de valvula de fondos y la bajada de nivel de fondos

produce un vacio en la columna y facilita los tréaficos.
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Escaldn en el servicio de vapor, URV-FIC-0013.SP, de 2.443,7 a 2.442,7 kg/h.
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Escalon unitario decremental (-1 kg/h de vapor de agua en el servicio hervidor)
en la variable manipulada URV-FIC-0013.SP desde 2.443,7 a 2.442,7 kg/h. Escalén en
variable manipulada SP de uno de los tres reguladores basicos de flujo de la columna.
Consecuentemente, se observara que la variable controlada OP del regulador donde se
ha aplicado el escaléon unitario sufre, como en las cinco variables dependientes
habituales, un régimen dinamico. Si bien, esta OP se estabiliza rapidamente (los lazos
FIC son muy rapidos), las cinco habituales tienen un régimen dinamico mas o menos
estabilizado después del horizonte cubierto en este estudio (140 minutos). Considerando

gue el escalon es decremental, entonces frente a escalon positivo en URV-FIC-0013.SP:

» El contenido de butanos en propano tendria una ganancia positiva pues un
incremento en la carga térmica significa enviar vapores méas enriquecidos en
pesados a la cabeza. Sin embargo, como viene siendo habitual, la
estabilizacion de esta variables es lenta. Se puede aceptar en cualquier caso
gue se ha conseguido la estabilizacion tras 90 minutos, que sera el horizonte

de tiempo al estado estacionario elegido para el controlador comercial DMC.

* La variable controlada contenido de propano en el producto butano de
fondos tendria una estabilizacion aceptablemente rapida y una ganancia
negativa considerando que un aumento de carga en el hervidor significa

enriquecer el fondo en los componentes mas pesados.

* Nuevamente, el comportamiento del nivel de fondos es lineal de tipo rampa.
La pendiente no es tan fuerte teniendo en cuenta que el escalon es de 1 en
2500. Al aumentar la carga térmica, se evapora mas liquido de fondos de

modo que el nivel baja con lo que la rampa es decreciente.

e En URV-FIC-0013.0P, URV-PIC-0014.0P Y URV-PDY-0015, las
ganancias que se observaran seran positivas, por el mayor trafico de vapores
en la columna y la estabilizacién en las tres se producira rapidamente; los

lazos de caudal y de presion son muy rapidos.
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Escalén en el SP del control de presion, URV-PIC-0014.SP, de 13,0 a 13,1 kdgm
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Escalon incremental en el punto de consigna del controlador de presion de
cabeza, URV-PIC-0014.SP, de 13,0 a 13,1 k§/omnométricos. Como el resto de
variables manipuladas, entradas SP de los reguladores de caudal, no se tocan entonces
no se observara respuesta en la salidas OP de esos lazos de control basico de caudal. Se
ha representado también como evoluciona la salida OP a valvula del controlador
“dummy” de caudal intoducido en el diagrama de flujo de simulacién para emular el
control de presion. Se puede observar que las dinAmicas y las ganancias conseguidas
tanto en URV-FIC-DUMMY.OP como URV-PIC-0014.0P son las mismas lo que
demuestra que la emulacion consigue reproducir fielmente ese control de presion de

cabeza de la columna. Ante este escaldn incremental, los resultados obtenidos son:

* Se reduce el contenido de butanos en el producto propano. Al trabajar la
columna a una mayor presidén, en régimen estacionario se podran lograr
mayor pureza en cabeza pero menor en fondos. El problema de esta variable

controlada es que se estabiliza dificilmente en el horizonte escrutado.

 Conforme a lo dicho en el anterior punto, se conseguira una ganancia
positiva en el estado estacionario en la variable controlada contenido de
propano en producto butano. La respuesta conseguida es rapida y alcanza

muy bien el estado estacionario, o que viene siendo habitual y destacable.

» Ante escalén incremental en el SP del controlador de presion de cabeza, el
controlador actda reduciendo la salida OP, es decir, el valor absoluto de la
carga térmica del condensador. Esto deriva en el cierre parcial de la salida de
destilados y en la reduccion de la pérdida de carga en la columna, como se
puede ver en las graficas de URV-FIC-DUMMY.OP y URV-PDY-0015,
respectivamente. Por todo ello, estas tres variables controladas tienen
ganancias al estado estacionario negativas. Ademas dada la rapidez de todos
los lazos de cabeza, la estabilidad en las tres se alcanza inmediatamente. Las
tres dindmicas observadas lo atestiguan y, desde luego, han sido previsibles

para ese lazo de control basico de presion de cabeza de la columna.
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Capitulo 5

MODELO DEL CONTROLADOR MULTIVARIABLE
PREDICTIVO DMC

5.1. Presentacion

En este Ultimo capitulo se va a presentar el desarrollo del modelo matricial del
controlador multivariable predictivo DMC a partir de los resultados de simulacion de
escalones en el simulador dindmico Aspen Custom Modeler presentados en el capitulo
anterior. Como ya se dijo, el desarrollo de este modelo matematico matricial se ha
efectuado siguiendo el procedimiento de generacion de la matriz dinamica dentro de la
herramienta informatica DMCModel. Este programa, comercializado dentro del paquete
DMC por la empresa Aspen Tech., es necesario para el desarrollo fuera de linea del

modelo del controlador.

El modelo matricial conseguido hereda de los modelos estacionario y dinamico
del proceso todas sus hipotesis basicas de desarrollo siendo necesario introducir algunas
adicionales para poder efectuar la elaboracion de la matriz dinamica del controlador. El
modelo del controlador DMC hereda asimismo las condiciones iniciales de proceso a
partir de las cuales se han desarrollado los dos modelos simulados de modo que su
validez estara restringida al entorno de estas condiciones reales de proceso. Se espera
gue el modelo matricial dinamico desarrollado para el controlador multivariable tenga

validez en su funcionamiento fuera de line#ftfing”).

Para dar validez al modelo dinAmico de primer principio desarrollado en el

simulador Aspen Custom Modeler se van a realizar la simulacion de un plan de
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movimientos combinados en las variables independientes del controlador. Los
resultados de esta simulacion dindmica seran comparados, en DMCModel, con las
previsiones que ofrece el modelo matricial fuera de linea en las variables controladas.
La comparacion de estas dos respuestas permitira validar el modelo simulado con

respecto al programa de desarrollo de la matriz dinamica del controlador.

Extensiones futuras efectuadas a partir de este Proyecto podrian involucrar el
desarrollo de un modelo fisicoquimico riguroso unico del proceso que pudiese valer,
con generalidad, fuesen cuales fuesen las condiciones de entrada al proceso. Para estos
desarrollos futuros, en la misma linea de investigacion, la validez del modelo Unico se
podria ver aumentada si se dispusiese de datos reales de proceso con los que se pudiesen

ajustar los modelos estacionario y dinamico en distintas condiciones de operacion.

El modelo Unico, linealizado, podria ser editado externamente en el formato
adecuado para la obtencion de la matriz dinamica del controlador DMC, matriz que
tendria un espectro de validez mucho mayor que el de cualquier juego de modelos

identificados comparable.

Al final de este capitulo, se hard un estudio de estas extensiones futuras del
Proyecto dentro del estudio tedrico de la posibilidad de funcionamiento en linea del

controlador DMC desarrollado con un modelo riguroso obtenido mediante simulacion.

5.2. El Control Multivariable Predictivo Basado en Modelos

El Control Multivariable Predictivo Basado en Modelos (MBPC) constituye, en
la actualidad, el estado del arte en el campo del Control de Procesos. Las técnicas del
control MBPC se usan profusamente hoy en dia en refinerias, plantas quimicas, sector

alimentario, industria papelera, industria metalurgica y otros entornos industriales.

El control MBPC se encuentra en plena expansion y mejora de modo que

muchos de los algoritmos, herramientas y técnicas MBPC quedan obsoletos incluso
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antes de su publicacion. Aunque, los parecidos entre todos los algoritmos y técnicas

sean notables, para este Proyecto Fin de Carrera se ha optado por el controlador DMC,

desarrollado originalmente por DMCCorp. y en la actualidad distribuido por Aspen

Tech., dada su amplia aceptacion en las industrias e ingenierias del sector industrial

quimico.

Los elementos comunes a todas las técnicas y algoritmos del control MBPC, por

supuesto presentes en el controlador DMC, estan suficientemente establecidos:

Permite la solucién de problemas de control con dinAmicas poco usuales

como largos tiempos muertos o respuesta inversa.

Es atractivo para el personal de planta con escasa preparacion en el Control

de Procesos porque sus conceptos son intuitivos y facilmente comprensibles.

Maneja directamente problemas de control de tipo interactivo. Dentro de la
politica del control MBPC, el proceso a controlador es considerado como
una caja negra en el que cualquier variable dependiente se puede ver

afectada interactivamente por varias independientes y a la inversa.

Posee una compensacion inherente a los retardos puros del sistema.
Introduce de una forma completamente natural la accién de control
“feedforward o de control en adelanto para la compensacion de

perturbaciones medibles.

Es conceptualmente simple extender la filosofia MBPC a problemas de

control con restricciones; de hecho, el controlador DMC lo hace.

El funcionamiento del control MBPC convencional exige la disponibilidad

de un modelo dinamico del proceso a controlar, capaz de predecir el valor
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de las variables controladas en funcion de los valores de las entradas al

proceso (en general, variables manipuladas y perturbadoras).

8. Los parametros de disefio del controlador no son parametros de sintonia sino
gue son parametros de especificacion directamente relacionados con el

comportamiento del sistema.

9. Es compatible con la tendencia actual de uso de programas de simulacion en
estaciones de trabajo o PC’s. En este punto se basa la propuesta realizada en

este Proyecto Fin de Carrera.

10.Mediante el enriquecimiento del control con informacion econdmica es
posible la extension del control MBPC a la Optimizacidon en Linea para que

el proceso trabaje lo mas cerca posible de su verdadero 6ptimo econémico.

11.Aunque computacionalmente resulta complejo, la potencia de calculo
disponible en la actualidad no representa un problema en el caso de
aplicaciones en el campo del Control de Procesos donde las plantas suelen

ser generalmente lentas.

La propuesta realizada por este Proyecto Fin de Carrera hereda todas estas
caracteristicas del Control Multivariable Predictivo pero se diferencia del control
MBPC convencional en el tipo de modelos que emplea. En efecto, para el control
MBPC convencional, por ejemplo el controlador DMC, se usan modelos desarrollados a

partir de datos reales de planta mediante técnicas de identificacion.

La practica totalidad de los sistemas comerciales en funcionamiento utilizan
procedimientos de identificacion para la elaboracion del modelo dindmico. La
identificacion requiere que el proceso en cuestion se encuentre en funcionamiento y
analiza las entradas y salidas al mismo a lo largo de una serie de pruebas, denominadas

“step-tests” en las que se introducen determinados movimientos para registrar y analizar
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las respuestas. En base a dicho analisis, considerando el proceso una caja negra, se

elabora el requerido modelo dindmico del proceso.

Sin embargo, en la éptica propuesta en el Proyecto, el modelo dinamico del

proceso no se elaborara por identificacion sino mediante Simulacion de Procesos.

De esto se pueden derivar varias ventajas. Aunque todas estas ventajas se
muestren con mayor profundidad en el punto 5.5. de este capitulo, como botén de

muestra se puede decir que las mas importantes son:

a) El modelo fisicoquimico riguroso elaborado mediante simulacién dinamica

puede ser desarrollado sin necesidad que el proceso esté operativo.

b) Se puede tratar de conseguir un modelo riguroso Unico que pueda valer con
generalidad sean cuales sean las condiciones de proceso, lo que no es posible

con las técnicas de identificacion.

El cambio de filosofia que propone el Proyecto es profundo. A pesar de todo,
para dar viabilidad practica al empleo de modelos rigurosos desarrollados mediante
simulacidén se aprovecharan al maximo las herramientas de obtencién de modelos para
control MBPC siempre coherentemente con la Optica expuesta. Estas herramientas se
encuentran concretamente en el programa informatico de desarrollo del modelo del

controlador DMC fuera de linea.

La viabilidad practica del nuevo punto de vista del control MBPC implicalque
funcionamiento del controlador comercial DMC permanezca invarjaalenque el
modelo que se le cargue al controlador no sea un modelo desarrollado mediante técnicas
de identificacion. Lo que se propone, por lo tanto, en este Proyecto es que el
funcionamiento en planta del controlador DMC sea el mismo independientemente de si
el modelo que utiliza el controlador es un modelo identificado o es un modelo riguroso

desarrollado mediante técnicas de simulacion.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 5 6 de 75

5.3. Terminologia

La terminologia basica del control MBPC es comun tanto para el control que usa
modelos identificados como para el control que usa modelos rigurosos. Se volvera a
hacer hincapié en los términos empleados en el control MBPC, siendo explicados con
mayor detalle en anexos posteriores. En efecto, la terminologia basica utilizada, en
general, para el control multivariable MBPC vy, en partircular, para el controlador

comercial DMC estéa detallada en el tercer anexo de este Proyecto. Resumiendo:

* Procesos multivariables (MIMO): son aquéllos con multiples entradas y
salidas entre las cuales se da una elevada interaccion. En estos procesos, un
movimiento o perturbacidon en una variable independiente de proceso
(variable que solo puede ser fijada por el operador de planta o por el
controlador) afecta simultdneamente a muchas variables dependientes y, a la
vez, cada variable dependiente puede verse afectada por cambios producidos
simultdneamente en varias variables independientes. En estos procesos

existen varias variables de entrada y de salida que interactian entre si.

» Acoplamiento: fendmeno multivariable producido basicamente en el control
simultdneo de las calidades de los productos de columnas de destilacién
binaria por el cual lazos sencillos de control encargados de ese control

entran en competencia sin llegarse a los resultados de control deseados.

La caracteristica fundamental del control multivariable es que es capaz de
ver el proceso en su conjunto y establecer una estrategia Unica en la que no
existen objetivos que entren en competencia de modo que el control
multivariable en columnas de destilacion es un control simultaneo y

coordinado de varias variables acopladas.

* Modelo matricial del proceso es el modelo matematico que utiliza el

controlador multivariable DMC para el control del proceso. Habitualmente
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se desarrolla por identificacion aunque en este Proyecto se propone su
desarrollo por simulacion como modelo riguroso. ElI modelo relaciona
matematicamente el efecto en cada variable dependiente causado por un
cambio en cada variable independiente. A cada par variable dependiente-
independiente se le denomisiabproceso El modelo que usa el controlador

sera, por lo tanto, una matriz de modelos de los subprocesos.

En realidad, el modelo del subproceso no es mas que una secuencia de
nameros, llamadoparametros, que indican los incrementos en la variable
dependiente a lo largo del tiempo debidos a un escalén unitario en la
independiente cuando todas las demdas independientes permanecen

constantes. La informacion que nos da cada modelo de subproceso es:

Ganancia en estado estacionaricel valor de estabilizacién de la variable

dependiente del subproceso tras el escaldn unitario en la independiente.

Tiempo de estabilizacion o tiempo que tarda la variable dependiente en

alcanzar el estado estacionario.

Dinamica: la evolucion transitoria hasta que la variable dependiente del

subproceso consigue llegar al estado estacionario.

La secuencia de numeros de subproceso puede ser graficada. Todas las
gréficas de evolucién de la variable dependiente de subproceso a lo largo del
tiempo frente a escaldn unitario en la variable independiente correspondiente
pueden ser ordenadas en una matriz de subprocesos donde las filas

corresponden a las independientes y las columnas a las dependientes.

A partir de ese modelo matricial del proceso, el controlador es capaz de

predecir el comportamiento futuro de las variables dependientes (caracter
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predictivo del control MBPC) aceptandose en su funcionamiento el principio

de linealidad y de superposicion.

Variables del modelo del proceso que usa el controlador:

a)

b)

Variables controladas (CV’s) son las variables de proceso que deben

mantenerse en un determinado valor o dentro de un determinado rango.

Son las variables dependientes del modelo matematico del controlador
puesto que constituyen la respuesta del proceso a los cambios en las

variables que mueve el controlador.

Variables manipuladas (MV’s). son variables independientes del modelo
gue el controlador puede ajustar para mantener las variables dependientes o

controladas en los valores deseados.

En el control multivariable son manipuladas todas aquellas variables a las
que el controlador multivariable predictivo les fija o bien un punto de

consigna o bien, directamente, la salida a valvula de control.

En un controlador multivariable existirdan multiples MV’s y CV’s de modo
gue, en la politica multivarible, el controlador es capaz de ver todas las
variables conjuntamente como un solo sistema y considera el efecto

simultaneo de todas las MV'’s en todas las CV's.

Variables de perturbacion (DV's o FF’s) también son variables

independientes del modelo y son aquellas que provocan variaciones en las
CV’s pero que no pueden ser manipuladas por el controlador. Por lo tanto
son variables de adelanto y como las CV’'s seran variables de entrada al

modelo. Las MV’s son, sin embargo, dada su naturaleza, de salida.
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Conforme al numero de grados de libertad disponibles en el proceso a regular

mediante el uso de un controlador multivariable se pueden dar tres situaciones:

1. Procesos cuadradasaquéllos en los que no hay grados de libertad porque el
namero de MV’s iguala al de CV's. El controlador no dispone de grados de

libertad y el proceso tendra un Unico punto de operacién posible.

2. Procesos estrechosaquéllos en los que el nimero de CV’s a controlar
estrechamente es superior al nimero de MV’s disponibles de modo que el
namero de grados de libertad es negativo. Como el controlador no puede
satisfacer todos los requerimientos de control, habra que definirle una serie
de prioridades de modo que ciertos objetivos de control seran sacrificados

frente a otros considerados de mayor importancia.

3. Procesos ampliosaquéllos en los que existen mas MV's disponibles que
CV’s a controlar en un punto de consigna. El nimero de grados de libertad
disponibles para el controlador sera positivo de modo que la ventana de

operacion sera amplia.

Para que el controlador pueda decidir en que punto ha de operar el criterio
gue se seguira es el economico, traducido finalmente a maximo beneficio
econdmico de operacién siempre de un modo coherente con las restricciones

impuestas en las MV’'s y CV’s en el proceso.

El nimero de grados de libertad de un controlador no es algo inherente al
proceso, sino que esta fundamentalmetne unido a los requerimientos de control que se

pretender llevar a cabo con el controlador multivariable implantado.

Es en este momento cuando surge el control con restricciones en MBPC: si se
quiere controlar una CV a un SP, esto le cuesta al controlador un grado de libertad. El
controlador multivariable ganara libertad cuando se especifique que se quiere controlar
esa CV en un rango. Tanto mayor sera la libertad ganada cuanto mayor sea ese rango.
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Las restricciones son aplicables también a las MV’s: si el rango en que se
permite mover una variable manipulada es muy estrecho, se estara retringiendo la

libertad del controlador.

5.4. El controlador multivariable comercial DMC

El producto comercial DMC es uno de los muchos controladores desarrollados
para el control MBPC de procesos. Originalmente fue desarrollado por la empresa
DMCCorp. aunque en la actualidad esta comercializado por Aspen Tech. Las
principales caracteristicas del controlador comercial DMC son todas las comunes en el
Control Multivariable Predictivo de Procesos, es decir, las expuestas con anterioridad.
Ahora bien, el algoritmo que usa este controlador es el que mayor éxito ha obtenido en
las ingenierias y empresas del sector quimico y el que menos obsoleto se ha quedado.

El paquete comerial DMCPIlus, comercializado por Aspen Tech., contiene
multitud de herramientas para el desarrollo del controlador en linea y fuera de linea.
Con este paquete se podra determinar la matriz del controlador, se podra simular su
comportamiento fuera de linea, se podran conseguir las sintonias del controlador para su

funcionamiento en linea, ...

Este Proyecto se limita, dentro de lo que seria el disefio y comisionado del
controlador, a la obtencion de la matriz dinamica del controlador a partir de un modelo
riguroso logrado por simulacion, planteando la necesidad de que el funcionamiento del
controlador en linea sea el mismo que si el modelo matricial cargado fuese identificado.
En efecto, el Proyecto sugiere que el control MBPC con DMC sea el mismo donde
Unicamente haya cambiado el modelo matricial del controlador, sustituyéndose los

modelos identicados por modelos fisicoquimicos rigurosos.

Para conseguir esta matriz dinAmica a partir de los resultados de simulacion

dinamica y estudiar su comportamiento se ha utilizado, por lo tanto, DMCModel de
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DMCPIlus. DMCModel es la herramienta de desarrollo fuera de linea del modelo
matricial del proceso que utilizard el controlador. Se pretende aprovechar todas las
capacidades de DMCModel sin transgredir la filosofia basica del Proyecto.

5.5. Modelos rigurosos frente a modelos identificados

De lo visto hasta ahora se deduce la importancia de la fiabilidad del modelo que
utilice el controlador. Una diferencia esencial con el modo de trabajar el controlador
multivariable es que a diferencia de los reguladores convencionales PID, no responde a
errores entre el valor deseado (SP) y el valor real de proceso (PV), sino a diferencias

entre el valor deseado y el valor que predice el modelo.

El controlador multivariable predictivo, en general, y el controlador DMC, en
particular, trabajan mirando al futuro y basan sus acciones de control en la prediccién de
su modelo matematico interno de modo que sus estrategias de control sélo seran

aceptables si se dispone de un buen modelo del proceso a controlar.

Es en este punto donde el Proyecto se aleja del planteamiento convencional del
Control Multivariable Predictivo Basado en Modelos. ElI Proyecto propone que ese
modelo del proceso se desarrolle mediante simulacion estacionaria y dindmica de modo
gue se obtenga un modelo fisicoquimico riguroso del proceso mientras que, en el
control MBPC convencional, ese modelo matematico del proceso se obtiene mediante la
aplicacion de técnicas de identificacion. Queda claro, por lo tanto, que este Proyecto Fin
de Carrera supone una linea de investigacion muy interesante y apenas explorada en el

campo del Control de Procesos.

Como ya se ha dicho no se pretende cambiar el funcionamiento interno del
controlador multivariable sino que se pretende demostrar la viabilidad de la utilizacion
de modelos desarrollados mediante simulacion para el control multivariable MBPC en
lugar de los comunmente empleados identificados. De este modo, lo Unico que cambiara

en el controlador finalmente implantado seria el modelo matematico del proceso que
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utiliza para el control de éste, o mejor dicho, lo Unico que cambiara en el controlador es

el modo de desarrollo de este modelo matricial del controlador.

El procedimiento habitualmente usado para la obtencion del modelo matricial
dinamico involucra ladentificacion dinamica del procesoLa identificacion dinamica
consiste en encontrar las secuencias numéricas o parametros del modelo que mejor sean
capaces de explicar las respuestas de las variables controladas en funcion de las
variaciones de las variables manipuladas y de las variables de perturbacion. Uno de los
factores claves en el rapido desarrollo y aceptacion del control multivariable radica en la
madurez a la que ha llegado la tecnologia de identificacion dinamica, muy
especialmente en el caso del controlador DMC; de ahi, el gran éxito que ha tenido este

controlador comercial dentro del area del control MBPC de procesos.

ST Historia DMCModel CV's
ElCcVv's T T T T 1
Tg =—> " MODELO
E 1 |Historia IDENTIFICADOR | ==> [MATRICIAL MV's
PsMvs=>

Fig. n° 1. Proceso de identificacion.

El softwareespecifico de identificacion dinamica es ese programa DMCModel.
En este programa, bajo la 6ptica de los modelos identificados, se introduce la evolucion
real en planta de las variables controladas y manipuladas para obtener el modelo

matricial del proceso, como indica la figura n°® 1.

Para la identificacion dindmica del modelo sera, por lo tanto, necesario la
excitacion de la planta de manera que se pueda obtener la relacién entre las variables
independientes y las dependientes o controladas. Esta fase es la fase de “step-tests” de
un proyecto DMC convencional (ver anexo 2) y por su duracion, su complicada

planificacion y por la gran cantidad de recursos que consume es la fase mas critica.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 5 13 de 75

Durante esta fase cada variable manipulada se mueve una media de 10 veces,
normalmente sin que se mueva a la vez ninguna otra variable manipulada, y se espera
un tiempo del orden del tiempo de estabilizacion para realizar cada nuevo movimiento
de modo que estas pruebas pueden llegar a durar incluso un par de semanas en las que

se registran minuto a minuto todas las variables de interés para la identificacion.

Puesto que cuesta mucho tiempo y esfuerzo la realizacion de estas pruebas, es
practica habitual realizar una serie de pruebas preliminares llamadas “pre-steps” en las
gue sélo se mueve una vez las variables manipuladas y que sirven para tener una idea de
los tiempos de respuesta de las variable controladas y para conocer cualquier anomalia

en la planta antes de la realizacion de los “step-tests”.

El andlisis estadistico de los datos de los “step-tests” y la aplicaciéon de las
técnicas de identificacion permite obtener un modelo que cargar al controlador. Este
modelo no sélo hereda el caracter identificado sino que, también, hereda, en cierto

modo, la naturaleza estadistica del andlisis de datos de los “step-tests”.

Si la identificacidon se ha llevado a cabo correctamente, alimentando al modelo
con los datos correspondientes a las variables manipuladas en los “step-tests” se podran
obtener predicciones de las variables controladas que seran bastante aproximadas a los
valores reales de dichas variables. La determinacion de predicciones puede ser realizada
con DMCModel y es atil como elemento de juicio para determinar la validez de la

matriz dinamica obtenida.

La identificacion dindmica se realiza fuera de lineaff{in€’) y permite
conseguir un modelo del proceso con validez en un determinado rango de condiciones
de proceso. Si el proceso se encuentra fuera de ese rango es necesario cargar al
controlador otro modelo matricial distinto. Por ello, los controladores que usan modelos
identificados, en realidad, trabajan con un juego de modelos usando aquel modelo

valido para las condiciones en las que se encuentre el proceso en ese momento.
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Solamente cuando el proceso cambie de manera importante porque, por ejemplo,
se hayan hecho modificaciones importantes entonces se impondra la necesidad de

realizar una reidentificacién para la obtencién de un nuevo juego de modelos.

El procedimiento propuesto en este Proyecto para la obtencion del modelo
matricial dinamico involucra Isimulacién estacionaria y dinamica del procesa
controlar. La simulacién es una herramienta informética muy especifica pero a la vez
potente con la que se pueden desarrollar modelos matematicos de los procesos que se

tratan de controlar.

Estos modelos matematicos estan constituidos por ecuaciones que representan
balances de materia, balances de energia, ecuaciones de estado y otras ecuaciones
fisicoquimicas y termodinamicas del sistema formado por los compuestos quimicos
involucrados. Los programas de simulacibn estan preparados para resolver
simultdneamente las ecuaciones de ese modelo matematico, ya sea con dependencia del

tiempo (simulacion dinamica) o sin que intervenga el tiempo (simulacién estatica).

Por lo tanto, los modelos desarrollados por simulacion heredan de ésta su
naturaleza fisicoguimica y matematica. A estos modelos también se les llama de primer
principio. Cuanto mayor sea el rigor con el que se han elaborado los modelos simulados
mas fielmente reproduciran la realidad de planta. ElI Proyecto, por tanto, propone el

desarrollo denodelos dinamicos fisicoquimicos rigurosos

Este desarrollo del modelo comenzara en el simulador Aspen Plus con objeto de:

a) Conseguir determinar cual es la opcion termodinAmica mas adecuada para la

aplicacion estudiada.

b) Lograr un modelo ajustado en régimen estacionario.

El modelo estacionario se elaborara con la informacién necesaria de las bases de

disefio del proceso y a partir de unas condiciones particulares de proceso. A partir de
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este modelo estacionario, enriquecido con la necesaria informacion en cuanto a las
acumulaciones de liquido y al esquema regulatorio subordinado al controlador DMC, se

podré desarrollar el modelo dinamico del proceso en Aspen Custom Modeler.

A continuacion, el modelo dinamico conseguido puede ser sometido, dentro del
mismo programa de simulacién dindmica, a escalones unitarios en las variables
independientes seleccionadas para el controlador DMC. El objetivo de esta simulacion
de escalones es analogo al de la realizacion de unos “step-tests” en planta para la

obtencion de los modelos identificados.

Aspen Plus
(estacionario)

INFORMACION MODELO
DE DISENO ==> |FISICOQUIMICO | ———
DEL PROCESO RIGUROSO

Aspen Custom
Modeler
(dinamico)

CV's
1T 1T T 1

. MODELO
MV’'s L MATRICIAL

Aspen Custom Modeler
En el

o
formato CV,
adecuado VA —

<

DMCModel Simulacién de escalones

Fig. n® 2. Obtencion del modelo matricial del controlador por simulacion.

En efecto, los resultados de simulacion de escalones unitarios en Aspen Custom
Modeler son las respuestas de las variables controladas seleccionadas para el futuro
controlador DMC de modo que, por si mismos, constituyen la fila de la matriz dinamica
correspondiente a la variable manipulada o de perturbacién en la que se ha aplicado el
escalén en simulaciéon. Para que las respuestas frente a escaldén unitario puedan ser

reconocidas como matriz dinamica en el programa DMCModel, como indica la figura
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n° 2, es necesario adecuar el formato de estos resultados. Como ya se dijo en el anterior

capitulo, esto se puede lograr de dos modos:

a) Edicion externa del archivo de la matriz dinamica en el formato DMCModel.

b) Vectorizacién de los resultados de simulacion de escalones en el formato
adecuado y generaciéon de la matriz dinamica dentro de DMCModel a partir

de los resultados vectorizados.

Las dos posibilidades son factibles y pueden ser llevadas a cabo sin quebrantar la
filosofia del control MBPC basado en modelos rigurosos. Ahora bien, por diversas
circunstancias se ha optado por la segunda posibilidad. Es necesario no extenderse mas
en este aspecto del Proyecto pues este punto ya fue tratado con suficiente profundidad

en el anterior capitulo.

Después de conseguido el modelo matricial, se esta en disposicion de estudiar la
validez y fiabilidad del modelo dinamico conseguido en simulacion mediante la
comparacion de las previsiones que ofrece DMCModel en las variables controladas
cuando se aplica un plan de movimientos combinados en las independientes con las
mismas previsiones que ofrece el modelo en simulacion dinamica para ese mismo plan

de movimientos en las variables independientes.

Este analisis servira como elemento de juicio para decidir la fiabilidad de los
modelos conseguidos y la validez del modelo dinamico logrado por simulacion con

respecto a la herramienta de desarrollo de la matriz dinamica del controlador.

Una vez que han sido expuestas las dos perspectivas en el proceso de obtencién
del modelo matricial dinamico del proceso es bastante facil ver que se derivan las
siguientes ventajas en el empleo de modelos fisicoquimicos rigurosos para el control

multivariable MBPC frente a la utilizacion de modelos identificados:
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1.

Los modelos rigurosos pueden elaborarse antes de que el proceso se haya
puesto en marcha mientras que los modelos identificados no sélo requieren

gue la planta esté operativa sino que ademas exigen que se realicen unas
pruebas sobre el proceso, las pruebas “step-tests”, que involucran un gran
gasto de recursos materiales y humanos. El desarrollo de modelos rigurosos
por simulacion significa, por lo tanto, un ahorro considerable de recursos

materiales y humanos y puede completarse en un tiempo razonablemente

pequefio en comparacion con la obtencion de modelos identificados.

El espectro de validez de un modelo riguroso desarrollado para unas
condiciones particulares de proceso es similar al de un modelo identificado
comparable. Sin embargo, desarrollos futuros de este Proyecto pueden
buscar la obtencion de un modelo riguroso Unico cuyo espectro de validez

sea notablemente mas amplio.

El modelo fisicoquimico Unico podria manejar sin problemas cambios en la
alimentacion, tanto cualitativos como cuantitativos, mientras que en el caso
de la identificacion se requeririan modelos distintos. En efecto, la practica
habitual consiste en la realizacion de diferentes pruebas en planta para la
elaboracion de un juego de modelos identificados de modo que cuando
cambien las condiciones de entrada al proceso sera necesario cambiar el
modelo cargado en el controlador y usar el correspondiente a esas nuevas
condiciones de entrada.

El modelo fisicoquimico puede heredar los esfuerzos de modelizacion
efectuados durante la fase de disefio y puede ampliar su aplicacion a la
Optimizacion en Linea, siempre y cuando el modelo sea enriquecido

adecuadamente con la necesaria informacion econémica.

Ademas, hay que tener en cuenta que las técnicas de identificacion del
modelo dinamico conciben el proceso como si fuese una caja negra de la que

sb6lo se conoce sus entradas y salidas a partir de las cuales en unas

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 5 18 de 75

determinadas condiciones reales de proceso (“step-tests”) se va a elaborar el
modelo matricial. Por otro lado, en el desarrollo del modelo por simulacion,

el proceso se ve como una caja transparente cuyo contenido son los balances
de materia y energia y las diversas ecuaciones termodinamicas que

representan el comportamiento del sistema.

Esto significa que si se hace una modificacion importante en el disefio

original del proceso entonces en el caso de los modelos identificados se
impone la necesidad de realizar una reidentificacion practicamente desde
cero mientras que en el caso de los modelos obtenidos por simulacion es
bastante mas sencillo cambiar el modelo teniendo presente que el proceso no

es una caja negra de la que no se conoce nada de su interior.

5. Cabe esperar que la influencia de las perturbaciones medibles sobre la
dinamica del proceso pueda ser mejor modelizada en simulacion que no
mediante técnicas de identificacion porque, en simulacion, es posible realizar
escalones puros en las perturbaciones mientras que en las pruebas “step-
tests” necesarias para la identificacibn esto no es posible. Ademas, la
simulaciéon dindmica puede tener en cuenta un mayor numero de
perturbaciones como medibles mientras que en la realidad de proceso

algunas de estas perturbaciones no pueden ser medidas.

6. La Simulacion de Procesos puede permitir descubrir interdependencias entre
posibles candidatos a variables dependientes e independientes del
controlador que no son detectables por las técnicas de identificacién debido a
las limitaciones fisicas, en cuanto a sensibilidad y precisién, de la

instrumentacion real de proceso.

De este modo, por simulacion pueden determinarse comportamientos
dindmicos en ciertas variables controladas por parte de ciertas variables
independientes que implican pequefias ganancias al estado estacionario no

detectables por la identificacién pero que si pueden tener una influencia
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decisiva en el control multivariable pues el considerar esta influencias puede

afinar extraordinariamente el funcionamiento del controlador.

Esto puede dar lugar a que una variable de perturbacién que en principio no
era tenida en cuenta como tal por la identificacion, ahora si tenga que ser
considerada. O también puede ocurrir que la simulacion encuentre para
cierto subproceso una ganancia al estado estacionario que, aunque pequefia,
si tenga que ser considerada en la matriz dindmica con el objeto de mejorar

el funcionamiento del controlador.

Y aunque en el proyecto de controlador multivariable predictivo no se optase
por el empleo de modelos rigurosos y finalmente se empleasen los modelos

identificados, los esfuerzos de simulacion podrian servir para:

7.1. Definicion del proyecto convencional DM@sulta evidente el interés
gue presenta el disponer de un modelo de simulacién del proceso en las
etapas preliminares del proyecto, donde pueda proporcionar informacion
muy valiosa para el analisis y la definicion del proyecto, asi como para

una evaluacion economica del mismo previa.

7.2.Andlisis de variables esta etapa puede realizarse con modelos
simulados estacionarios. Permite verificar la importancia de las
variables manipuladas y controladas, asi como determinar las variables
de perturbacion a tener en cuenta en las etapas posteriores del proyecto
de controlador basado en modelos identificados, pues esto no se puede
determinar experimentalmente. También se determinan todos los

comportamientos no lineales que puedan afectar al sistema de control.

7.3. Desarrollo de correlaciones inferencialemn el proyecto de controlador
DMC basado en modelos identificados, a veces, es necesario de terminar
correlaciones inferenciales que puedan resultar de interés para el control

del proceso. Estas correlaciones habitualmente se determinan por
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analisis estadistico de datos historicos de planta. Pues bien, se pueden
usar modelos estacionarios obtenidos por simulacién en diferentes
condiciones de operacion o, incluso, modelos dindmicos para desarrollar
estas correlaciones o, al menos, para contrastar los resultados obtenidos

a partir del analisis estadistico de datos historicos.

7.4. Simulacion de pruebas “step-tests” en plantpizas la ventaja de la

gue se puede sacar mayor beneficio. Mediante la obtencion de un
modelo dinamico riguroso por simulacion es posible optimizar la

planificacion de pruebas en escaldn, identificAndose el rango de
perturbaciones mas apropiado y estimandose el horizonte de tiempo al
estado estacionario. De este modo, con el apoyo de la simulacion se
podrian reducir las pruebas en planta al minimo, una vez comprobada la
consistencia del modelo con los datos conseguidos, por ejemplo, en la
fase de “pre-tests”. La posibilidad de la completa sustitucion de los

modelos identificados por los modelos fisicoquimicos depende de la
precision del modelo, del rigor con el que se haya elaborado y de su

capacidad para reproducir el comportamiento real de planta.

Todas estas ventajas, destacando especialmente la segunda, se ven aun mas
potenciadas en las posibles extensiones futuras a este Proyecto Fin de Carrera,
extensiones que seguirian la misma linea de investigacion pero cuya posibilidad de
desarrollo se basaria en la obtencion de un modelo Unico fisicoquimico riguroso del

proceso que estuviese convenientemente contrastado con datos reales de proceso.

La posibilidad de la obtencién de modelos rigurosos Unicos validos sean cuales
sean la condiciones de entrada al proceso se basa en las capacidades que incorporan las
nuevas versiones de los programas de simulacion dinamica Aspen Dynamics & Custom
Modeler segun la cual es posible la linealizacion de los modelos desarrollados mediante
simulacion para la obtencion de un modelo Unico paramétrizado. Los coeficientes de

linealidad de este modelo Unico dependeran de las condiciones de entrada al proceso.
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Por otro lado, la disponibilidad de datos reales de planta de “step-tests” y de un
juego de modelos identificados permitiria comprobar la mejora de las predicciones
dindmicas respecto a lo que se podria conseguir con ese juego de modelos identificados.
La contrastacion con datos experimentales otorgaria validez y aplicabilidad reales al
modelo riguroso obtenido. Conforme a esto, trabajos futuros que siguiesen la linea de

investigacién marcada en este Proyecto podrian tener el siguiente planteamiento:

Conseguido el modelo estacionario y dinamico del proceso, se usaria la
herramienta de linealizacion incorporada en las nuevas versiones de los

simuladores para la obtencién del modelo unico.

» Por simulacion de escalones unitarios sobre el modelo linealizado es posible

obtener una a una las filas que configuran la matriz dinamica del controlador.

* La edicion externa del archivo de la matriz dinamica incluyendo los
coeficientes de linealizacion dependientes de las condiciones de entrada al
proceso en el formato adecuado permitiria conseguir que el programa

DMCModel reconociese el modelo matricial Gnico.

e Sera asimismo preciso el desarrollo de una interfaz adecuada mediante

programacién de un modulo que pueda automatizar este paso y el anterior.

* Al integrar de este modo el modelo linealizado con el controlador se
consigue que el funcionamiento del controlador DMC permanezca invariable
aunque pudiese ser actualizada por simulacion la informacién contenida en
la matriz dindmica periédicamente o frente a muy grandes cambios en las

condiciones de entrada al proceso.

* Finalmente, la disponibilidad de valores reales de proceso permitiria el ajuste
y afinamiento del funcionamiento del modelo y la disponibilidad de un juego

de modelos identificados comparable permitiria verificar, fuera de linea, las
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En

mejoras en las previsiones dinamicas del modelo riguroso Unico con respecto

a las que ofrece el juego de modelos identificados.

contra de los modelos rigurosos, sin embargo, se podria decir que:

El esfuerzo necesario para desarrollar por simulacion los modelos rigurosos
para que puedan reproducir fielmente el comportamiento real del proceso,
sea a partir de unas condiciones particulares de operacion o sean cual sean
las condiciones de entrada al proceso, es muy elevado. Esto implica buscar el
perfecto equilibrio entre el esfuerzo realizado y el rigor conseguido de modo
que se trate de conseguir un modelo suficientemente riguroso con una

economia suficiente de esfuerzos, recursos y tiempo.

Ademas, en cualquier caso, siempre seria necesario disponer de datos reales
de planta para poder validar el modelo, dado que sin esta validacion el
modelo no tendria aplicabilidad real. Aunque no es posible generalizar, se
podria estimar que, durante el desarrollo del modelo riguroso, entre el 70 y el
80 % del tiempo requerido se consume en el analisis y la depuracién de estos
datos experimentales siendo solo entre el 20 y el 30 % el tiempo realmente
consumido en el desarrollo del modelo. La seleccion de los datos con los que
contrastar el modelo riguroso resulta critica para poder obtener rentabilidad
del modelo desarrollado, tanto mas si el objetivo es la obtencion de un

modelo riguroso unico.

5.6. Seleccion de variables, objetivos de control e hipodtesis

basicas en el desarrollo de la matriz dinamica de DMC

La

partir de

matriz dindmica del controlador multivariable DMC se ha desarrollado a

los resultados de simulacidon observados en las variables controladas,

seleccionadas para el controlador, frente a escalones en las variables independientes

elegidas. Estos resultados de simulacién, por si mismos, constituyen la matriz dindmica
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pero es necesario adecuar su formato para que puedan ser cargados en el futuro
controlador. Para ello, se ha optado por la opcidon de generacion de la matriz dinAmica
dentro del programa DMCModel para la confeccion del modelo matricial fuera de linea

por las razones que ya se apuntaron en el capitulo anterior.

Esto no atenta contra la propuesta original ni contra la filosofia del Proyecto
dado que la utilizacion de las herramientas de DMCModel no significa la aplicacion de
un proceso identificatorio. La utilizacion de las herramientas del programa DMCModel
simplemente implica un mero traslado de las graficas de respuesta de simulacién de

escaléninico a la celda correspondiente de la matriz dinamica.

La adopcion de este procedimiento simplifica ademas enormemente el trabajo de
obtencion del modelo matricial dinamico y uniformiza las ganancias relativas obtenidas
a valores que se obtendrian frente a escalon unitario puesto que la mayoria de los
valores de ganancias relativas obtenidos en simulacion se consiguen frente a escalones
no unitarios. Se simulan escalones no unitarios para garantizar que el nivel de fondos

nunca se salga de sus restricciones fisicas.

Dado que los resultados de simulacion de escalones no son sino la matriz del
controlador, el modelo matricial conseguido hereda de los modelos estacionario y
dinamico todas sus hipodtesis basicas de desarrollo de modo que su validez se ve
restringida a un entorno de las condiciones particulares de operacion a partir de las

cuales fueron elaborados los modelos estacionario y dindmico.

Para el desarrollo del modelo matricial esta claro que primero hay que
seleccionar las variables controladas, manipuladas y de perturbacién para el controlador
DMC. Las variables seleccionadas son las que se han venido mostrando en los
sucesivos capitulos. Se han considerado las siguientes variables:

Manipuladas:

1. MVy, reflujo: URV-FIC-0012.SP
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2. MV, fondos: URV-FIC-0014.SP

3. MVjg, servicio de vapor de agua: URV-FIC-0013.SP

4. MVy, presion de cabeza: URV-PIC-0014.SP

De perturbacion:

1. FF;, caudal de alimentacién: URV-FI-0010

2. FF,, temperatura de alimentacion: URV-TI-0123

3. FFs, relacion de propano a butanos en la alimentacién: C3C4FEED

Controladas:

1. CVj, butanos en producto propano: URV-AY-0102 o URV-AY-0001

2. CV,, propano en producto butano: URV-AY-0103 o URV-AY-0002

3. CV3, nivel de fondos: URV-LIC-0015.PV

4. CV,, reflujo: URV-FIC-0012.0P

5. CVs, fondos: URV-FIC-0014.0P

6. CVs, servicio de vapor: URV-FIC-0013.0P

7. CVy, presion de cabeza: URV-PIC-0014.0P

8. CVg, pérdida de carga en la columna: URV-PDY-0015
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Las manipuladas son los cuatro puntos de consigna que quedan disponibles en el
esquema regulatorio basico después de que se hayan roto las cascadas. Dentro de la
politica global del controladormultivariable, el cual regula simultaneamente los
movimientos en las MV’s para controlar simulténeamente todas las CV’s viéndose el

sistema a controlar como todo un conjunto, estos cuatro SP’s quedan para controlar:

1. URV-FIC-0012.SP (MY), para regular el caudal de reflujo. Todas las
manipuladas tienen su parte de responsabilidad, dentro de la politica de
control multivariable, en el control de calidad del producto de cabeza, pero la
gue tiene una mayor influencia es URV-FIC-0012.SP.

2. URV-FIC-0014.SP (MY), para regular la extraccion de fondos. Todas las
variables MV’s tienen su parte de responsabilidad en el control del nivel de
fondos pero la MV con mayor influencia es ésta.

3. URV-FIC-0013.SP (MY), para regular el servicio de vapor de agua en el
hervidor de fondos. De nuevo, en el control de la calidad de fondos todas las
MV’s participan conjuntamente, pero es URV-FIC-0013.SP la que mayor

responsabilidad tiene.

4. URV-PIC-0014.SP (MY), para regular la presién en cabeza de la columna.
Aunqgue todas las variables manipuladas, dentro de la politica multivariable
global, sean empleadas para el control simultaneo de presion en la cabeza de
la columna para garantizar la operacion estable y segura, la que mayor parte
de responsabilidad tiene es esta URV-PIC-0014.SP.

Las principales perturbaciones que se podrian tener en cuentas son las tres de la
corriente de alimentacion presentadas mas las temperaturas en el servicio de vapor y en
los condensados de vapor de agua en el hervidor. Otras perturbaciones como la
temperatura ambiental o la temperatura de agua de refreigeracion son directamente

descartables por su escasa influencia. La bibliografia del proceso existente asegura la
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constancia en la temperatura del vapor de agua y de condensados. Esto permite eliminar

estos valores como perturbaciones.

Finalmente so6lo quedan las perturbaciones de la carga a la columna. Se
consideraron estas tres FF's de partida como las mas razonables y los resultados
gréaficos obtenidos en la simulacién de escalones presentados en el capitulo anterior han
demostrado que efectivamente estas variables seleccionadas pueden ser perfectamente

FF’s dada la sensibilidad mostrada por las CV’s elegidas para el controlador.

Las variables controladas seleccionadas atienden a los objetivos de control que
se quieren cubrir con el controlador multivariable DMC. Estos objetivos de control
engloban los que eran cumplidos con el esquema basico preexistente: aseguramiento del
cumplimiento de balances y satisfaccion de los limites dimensionales de equipos para
garantizar una operacion estable y segura. El controlador multivariable DMC no soélo

garantiza el cumplimiento de esos objetivos sino que también amplia el control para:

1. Eliminar el muy probable acoplamiento que se da entre los reguladores
basicos del sistema preexistente encargados de controlar las calidades de los
productos de cabeza y de fondos de la columna. Este objetivo es fundamental
dada la tremenda importancia que tienen las exigencias de calidad en la
columna porque los productos de esta columna son productos comerciales.
Como la estrategia del control multivariable es general y atiende a todo el
conjunto manipulando todas las MV’s simultaneamente para el control

simultaneo de todas las variables controladas, el acoplamiento no es posible.

2. Minimizar el efecto de las perturbaciones medibles; de ahi que en su
desarrollo se hayan tenido en cuenta estas tres perturbaciones en la carga.
Este objetivo también tiene mucha importancia dado que el efecto de las
perturbaciones en esta columna esta magnificado al ser la Despropanizadora

una unidad final de refineria.
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3.

Minimizar los consumos energéticos para las especificaciones de los

productos de cabeza y de fondos dadas. Este objetivo es principalmente de
caracter econémico. Sin embargo, si para conseguir que la operacién en la
columna sea estable y segura hay que relajar algun objetivo, el primero en
ser relajado sera éste porque siempre lo prioritario sera garantizar los

objetivos basicos que ya cubria el esquema regulatorio preexistente.

Los objetivos concretos que se quieren asegurar con la implementacion del

controlador multivariable comercial DMC son:

Mantenimiento de la especificacion de butanos en el producto propano.

Mantenimiento del contenido de propano en el producto butano tan alto

como sea posible coherentemente con las especificaciones establecidas.

Minimizacion de los consumos energéticos de un modo coherente con los

objetivos propuestos anteriormente.

Teniendo en cuenta todos estos objetivos de control, han sido seleccionadas

como variables a controlar por parte del controlador DMC:

1.

El contenido de butanos en el producto propanoi{@IRV-AY-0001)

controlado para cubrir el objetivo de control de calidad correspondiente.

El contenido de propano en el producto butano(QYRV-AY-0002)

controlado para cubrir el objetivo de control de calidad correspondiente.

La medida de nivel de fondos de la columna {QYRV-LIC-0015.PV) para
garantizar una operacion segura en la que no se violan las restricciones y

limitaciones fisicas del sistema: rebosado y vaciado completo del fondo.
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4. La salida a valvula del regulador de reflujo (CWRV-FIC-0012.0P)

coherentemente con la seleccion de su punto de consigna como MV.

5. La salida a valvula del regulador de fondos {CURV-FIC-0014.0P)

coherentemente con la seleccion de su punto de consigna como MV.

6. La salida a valvula del regulador de flujo masico del servicio de vapor de
agua en el hervidor (G¥ URV-FIC-0013.0P) coherentemente con la

seleccion de su punto de consigna como MV.

7. La salida a valvula del regulador basico de presién en cabeza de la columna
(CV7: URV-PIC-0014.0P) coherentemente con la seleccion de su punto de

consigna como MV y para garantizar la seguridad en la operacion.

8. La pérdida de carga a lo largo de la columnag(@RV-PDY-0015) para
garantizar la operacion segura y estable: evitar la inundacion de la columna y

facilitar los correctos traficos internos de liquido y vapor.

Los escalones de simulacién se aplican en las variables independientes y los
resultados obtenidos en las variables controladas son los que determinan el modelo
matricial del controlador. Los resultados de simulacion reflejan la lenta estabilizacion de
ciertas variables controladas, destacando especialmente la variabtielGontenido

de butanos en el producto propano.

La ventana temporal estudiada en la simulacién de escalones es de 140 minutos
suponiéndose, inclusive para la variable contenido de butanos en producto propano, que
todas las variables controladas, a excepcién del nivel de fondos porgue es una variable

con comportamiento de tipo rampa, son estabilizadas dentro de ese rango.

Sin embargo, el periodo de estabilizaciorharizonte de tiempo hacia el
estado estacionarioque se le ha definido al modelo matricial es de 90 minutos. Va a
ser precisamente la variabteas lenta contenido de butanos en el producto propano, la
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que determine el tiempo de estabilizacion en el modelo matricial. Se supone que

independientemente de la magnitud del escaldn aplicado y de la variable independiente

en el que se haya aplicado, la variable @\por tanto, todas las demas controladas son

estabilizadas antes del vencimiento de los 90 minutos después de la aplicacion de un

escaldn, excepcidon hecha, claro esta, de la variable rampa nivel en fondos.

Para la definicion del modelo matricial, a parte de las variables manipuladas, de

perturbacion y controladas, hay que establecer:

Horizonte de tiempo hacia el estado estacionarango temporal donde

todas las variables controladas que no se hayan fijado como de tipo rampa se
encuentran estabilizadas cuando se haya aplicado un escalon unitario,
independientemente de la magnitud del escalon y de la variable manipulada
o de perturbacion donde se haya aplicado el escalon. Es un valor comdn a
todas las variables dependientes. Este valor debe ser un multiplo entero del

namero de coeficientes del modelo multiplicado por el periodo de muestreo.

Numero de coeficientes del modedés el nimero de elementos que tienen

los vectores que representan la respuesta de las variables controladas frente a
escaldn o el numero de elementos de cada una de las secuencias numeéricas
gue representan cada subproceso (ver el subcapitulo 5.3. de terminologia).
Para todas las gréaficas que configuran la matriz dinamica se tiene que definir
el mismo numero de coeficientes del modelo. El funcionamiento del

controlador en linea solo aceptara:

Numero de coeficientes: 30 45 60 75 90 105 120
Movimientos a predecir en cada ciclo de contral: 8 9 10 11 12 13| 14

0 cualquer multiplo entero de los numeros de coeficientes expuestos, sin

cambios en el nimero de movimientos.
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Variables de tipo rampa y pseudorampan variables controladas que no

alcanzan nunca la estabilizacion frente a escaldn aplicado en cualquiera de
las variables independientes. Son variables relacionadas con el concepto de
acumulacion. Son variables que se comportan como acumuladores y, por

ello, también se las denomina variables “integradoras”.

Son habitualmente los niveles vigilados por el controlador multivariable. El
comportamiento dindmico que tienen estas variables de tipo rampa es un
comportamiento lineal creciente o decreciente a lo largo del tiempo de modo
que, por ejemplo, los niveles frente a escaldon unitario se comportan
vaciandose o llenandose a una velocidad constante. El valor caracteristico
gue define el comportamiento lineal de la variable controlada rampa respecto
de una variable independiente es la pendientslap® frente a escalon

unitario en esa variable independiente.

Factores de alisamientose emplean en la generacién del modelo para
suavizar las graficas de respuesta obtenidas en el simulador y para adecuar
las respuestas frente a escalon unitario al tiempo de estabilizacion fijado,
especialmente en la variable mas lenta, el contenido de butano e isobutano
en el producto de cabeza (CWRV-AY-0001).

Dado que la obtencion del modelo matricial se consigue por generacion de éste

en DMCModel, segun se ha explicado, en el programa, a la hora de elaborar la matriz a

partir de los resultados de la simulacién de escalones, ha sido preciso establecer el

horizonte de tiempo para el modelo, el numero de coeficientes y las variables

controladas de tipo rampa.

Se ha supuesto, como ya se ha dicho, un tiempo de establecimiento de 90

minutos de modo que todas las variables controladas que no son rampa ni pseudorampa

se consideran estabilizadas dentro de este periodo de tiempo.
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Ha surgido la duda de considerar el contenido de butanos en el producto propano
como una variable rampa o pseudorampa. Quizas los resultados graficos obtenidos en el
anterior capitulo indiquen la necesidad de considerar esta@hw una variable rampa
porque a primera vista, la variable no es estabiliza. La experiencia a este respecto
encontrada en la bibliografia para un controlador comercial DMC implantado en la
despropanizadora de otra refineria indica que no seria correcto considerar esa variable
controlada como una variable rampa o pseudorampa. Ademas habitualmente s6lo son

consideradas como variables rampa las variables de nivel.

Esta variable CY finalmente no se ha considerado como una variable de tipo
rampa ni pseudorampa, porque, desde luego, es una variable que al cabo de un tiempo
mas o menos largo acaba estabilizandose. Y, aunque su estabilizacion sobrepase el
horizonte de tiempo fijado, la manipulacion de las graficas de la matriz realizada con los
factores de alisamiento ha permitido que la variable @\éde estabilizada dentro de

esos 90 minutos.

El valor de horizonte de tiempo al estado estacionario es uno de los posibles
valores gque se pueden tomar dentro de DMCModel y es el mas pequefio para el cual se
puede considerar alcanzado el estado estacionario a la vista de los resultados de
simulacién. La experiencia bibliografica antes mencionada propone ese mismo valor de
tiempo de estabilizacién. La adopcion de este valor permite elaborar un modelo
matricial valido en el que la variable €Yuede ser considerada estabilizada dentro de
los 90 minutos con total fiabilidad.

Finalmente, se ha elegido construir el modelo matricial con 90 coeficientes.
Como el modelo usa 7 variables independientes y 8 variables controladas entonces el
namero total de coeficientes ser& B x 90 = 5.040 coeficientes. Esta eleccidén entra
dentro de lo que permite DMCModel y se basa en que los resultados de simulacion han
sido graficados con un periodo de muestreo de un minuto lo que se puede extender al

propio modelo matricial.
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5.7. Desarrollo del modelo matricial en DMCModel

Para generar el modelo matricial del controlador ha sido precisa la adecuacion
de los resultados de simulacion de escalones a un formato vectorial que pueda ser
importado por el programa DMCModel. A partir de estos vectores, dentro de
DMCModel, se podra generar una a una las filas de la matriz dinamica mediante la
ejecucion de casos sobre los vectores y a partir de estos casos se podran rellenar las

celdas de la matriz dindmica del proceso que utilizara el controlador DMC.

Los valores de los parametros que hay que definir en DMCModel para generar la

matriz dinamica son:
a) Horizonte de tiempo o tiempo de establecimiepéoa la ejecucion de casos
y la confeccién de los modelos fila y el modelo matricial final se ha usado,

con uniformidad, un valor de tiempo de establecimiento de 90 minutos.

b) Periodo de muestreccoherentemente con las simulaciones realizadas el

periodo de muestreo establecido es de 1 minuto.
c) Numero de coeficientegonforme a lo dicho en las hip6tesis basicas del
subcapitulo precedente se ha seleccionado para todos los casos y modelos un

valor de numero de coeficientes para modelo de 90 (5.040 totales).

d) Factores de alisamiento (Sps establecidos en la generacion de modelos

fila mediante la ejecucién de casos son los siguientes:

d.1) MV, (URV-FIC-0012.SP): S = 2.

d.2) MV, (URV-FIC-0014.SP): S = 2.

d.3) MV; (URV-FIC-0013.SP): S = 3.
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d.4) MV, (URV-PIC-0014.SP): S = 1.

d.5) FF; (URV-FI-0010): S = 2.

d.6) FF (URV-TI-0123):S =2.

d.7) FFs (C3C4FEED): S =1.

Estos valores de alisamiento son suficientes para eliminar el ruido de los
resultados de simulacion y para garantizar que todas las CV's que no son rampa
alcancen el estado estacionario dentro de los 90 smndesvirtuar las ganancias

relativasobtenidas en las simulaciones de escalones dentro de Aspen Custom Modeler

Una vez que los resultados de simulacién de escalones han sido adecuados a un
formato vectorial que pueda ser reconocido por DMCModel, los vectores fueron
importados dentro del programa. Para cada simulacién de escaldn, 7 simulaciones en
total, se han obtenido 8 vectores de respuesta en las variables controladas mas un vector
adicional que hay que afiadir, el escalon en la variable manipulada o de perturbacion
correspondientes. En total se han conseguido & = 63 vectores. El trasvase de
informacion a DMCModel se ha realizado ordenadamente en el sentido de que se van a
desarrollar tantos modelos fila como escalones simulados de modo que los 9 vectores
correspondientes a una misma simulacion seran importados en DMCModel para
conseguir el modelo fila correspondiente a esa variable independiente. Se desarrollaran
siete modelos fila, tantos como variables independientes, mediante la ejecucién de casos
para cada fila de la matriz final, la cual se ensamblara a partir de los resultados
conseguidos en la ejecucion de casos. Los resultados de ganancias relativas obtenidos
frente a escalén unitario son los presentados en la siguiente pagina. Notar que todos los

modelos fila ya han sido uniformizados a escalén unitario.
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Tabla de ganancias relativas conseguidas frente a escalon unitario

MV MV MV3 MV, FF1 FF> FF3
CV -0,9655 -0,0651  +0,0122 -0,3373  +0,2448 +1,5884 +60,0010
CV, +0,7925  +0,0542 -0,0125 +0,5748  +0,2675 -3,3595 -63,1800
CV3 +0,3417 -0,3145 -0,0011 +0,0063 +0,2296 -0,8409 -28,7050
CV, +0,8422 0 0 0 0 0 0
CVs 0 +0,8889 0 0 0 0 0
CVs 0 0 +0,0132 0 0 0 0
CVy -0,1586 -0,0998 +0,0165 +0,9356 +0,4417 +3,7470 +127,8600
CVsg +0,0038 -0,0002 +0,00003 -0,0048 +0,0009 +0,0019  +0,1297

donde:

CV1. URV-FIC-0012.SP:

CV2. URV-FIC-0014.SP

CV3. URV-FIC-0013.SP:

CVv4. URV-PIC-0014.SP

FF1. URV-FI-0010 : escalon unitario + 1°matdvol. / h.

FF2. URV-TI-0123 : escaldn unitario + 1 °C.

escaldn unitario + £ stdvol. / h.

- escaldn unitario + £ stdvol. / h.

- escalon unitario + 1 kg Aamanométrico.

FF3. C3CA4FEED : escalon unitario + 1 adim. ejy C4's stdvol.

de modo que:

escaldn unitario + 1 kg de vapor de agua / h.

CV1. URV-AY-0001 : las ganancias@ains) representadas vienen dadas en:

% molar de ¢'s en propano producto / X

José Luis Abanades Garcia
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CV2. URV-AY-0002 : las ganancias@ains) representadas vienen dadas en:
% molar de @en butano producto / X
CV3. URV-LIC-0015.PV : las pendientesSlope¥) vienen dados en:
% de nivel de fondos / (mix X)
CV4. URV-FIC-0012.0P : las gananciassdins) vienen dadas en:
% de apertura OP de valvula / X
CV5. URV-FIC-0014.0P : las gananciass@ins) vienen dadas en:
m?® stdvol./h de apertura OP de valvula / X
CV6. URV-FIC-0013.0P : las gananciass@ins) vienen dadas en:
% de apertura OP de valvula / X
CV7. URV-PIC-0014.0P : las ganancia&sdins) vienen dadas en:
% de apertura OP de valvula / X
CV8. URV-PDY-0015 : las gananciasGains) vienen dadas en:

(kg / cnt absolutos) / X

donde X es el valor escalon unitario (valor 1) en la unidad de medida de

ingenieria de la MV o FF correspondiente en la que se ha aplicado el escaldn unitario.

Los modelos matriciales fila conseguidos, en DMCModel mediante la ejecucion

de casos, para cada variable independiente se muestran a partir de la siguiente pagina.
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MODELO MATRICIAL FILA PARA MANIPULADA N° 1 URV-FIC-0012.SP
CON ESCALON UNITARIO + 1 m ® stdvol. / h.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S

1.0 -0.9655 (0.9 0. 35 03417 F_DAALL 016  -0.1586|0.0040 0.00

1530436075 | 12930456075 | 1530456075 15930436075 | 1530456073

URYFICO12.5P (1 m3mh)

-1.0 -0.8 -35 -0.9 lﬂﬁk -0.0040

—— modelo_fc12sp_def [Assembled]

MODELO MATRICIAL FILA PARA MANIPULADA N° 2 URV-FIC-0014.SP
CON ESCALON UNITARIO + 1 m ® stdvol. / h.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S
0.07  -0.0651|0.055 300 -0.3145 H U.agsy 011 -0.0998|0.00040-0.0002

30436075 | 1530456073

1530456075 15930436075 | 1530456073

URYFICO14 5P (1 m3mh)

-0.07 -0.055 -30.0 -0.9 u.ﬂ -1.00040

—— modelo_fc1dsp_def [Assembled]
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MODELO MATRICIAL FILA PARA MANIPULADA N° 3 URV-FIC-0013.SP
CON ESCALON UNITARIO + 1 kg de vapor de agua / h.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S

0.014 00122 |0.014 -0.0125(012  -0.001M NRELR S A Rl PJ']B 0.071685 00058.0000

1530436075 1530456075 [ 15930456075 | 1530456073

1530456075

URWFICO13.5P (1 kgih)

-0.014 -0.014 -012 -0.014 -0.018 -0.000055

—— modelo_fc13sp_def [Assembled]

MODELO MATRICIAL FILA PARA MANIPULADA N° 4 URV-PIC-0014.SP
CON ESCALON UNITARIO + 1 kg / cm 2 manométricos.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S
035  -0.3373|A9 05748 |5.0 0.0063 30.0 0.9356 |0.0300 -0.0048

/

[ 1530456075 | 1530456075 | 1530456075 | 15 30456075 |

o

URWPICO14.5P (1 kalcmZ)

-0.35 -0.9 -5.0 -30.0 -0.0300

—— modelo_pct 4sp_def [Assembled)
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MODELO MATRICIAL FILA PARA PERTURBADORA N° 1 URV-FI-0010 CON
ESCALON UNITARIO + 1 m ® stdvol. / h.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S
0.250  0.244p10. - 22 0.2286 a0 0.4417 |0.0014 0.0009

15930436075 | 15330456075 | 15 30456073 15930436075 | 1530456073

URFION0 (1 m3ih)

-0.250 -0.275 -22 -0.50 -0.0014

—— modelo_fi10_def phssembled]

MODELO MATRICIAL FILA PARA PERTURBADORA N° 2 URV-TI-0123 CON
ESCALON UNITARIO + 1 °C.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S
1.6 1.58 3.8 -3.3585(80 -0.8409 k] 3.7470 |0.010 0.0019

15930436075 | 1530456073 15930436075 | 1530456073

URYTH23 (1 grad.C)

1.6 -3.8 - -4.5 -0.010

— modelo_ti123_def [Assemhbled]
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MODELO MATRICIAL FILA PARA PERTURBADORA N° 3 C3C4FEED CON
ESCALON UNITARIO + 1 adim. en C 3/ C4’s stdvol.

RN A0 URNANDOZ URWLICOTS PY URWFICOIZ.OP  URWFICOT4.0P  URMFICOMIOP  URWPICO14.0P  URWPDYO1S
7o G0.001 |70 -63.180(2750 -28.705 160 127.36 |0.35 01287

|

1530436075 15930436075 | 1530456073

1530456075

URNWCICAF (1 adim)

-70 i -2740 -160 -0.35

—— modelo_compo_def [Assemhled]

5.8. Modelo matricial final

Los modelos fila obtenidos son las filas del modelo matricial final del proceso
que utilizara el controlador multivariable DMC. Para confeccionar este modelo
matricial de 8 columnas CV’s 7 filas MV's & FF's no hay mas que ensamblar una
matriz de ese rango dimensional a partir de las siete filas disponibles. EI modelo

conseguido es la matriz dindmica presentada en la siguiente pagina.

En cada celda se representa la dinamica dentro de ese horizonte de tiempo de 90
minutos. Como el modelo se ha elaborado con 90 coeficientes, cada grafica tendra 90
puntos y un periodo de muestreo de 1 minuto. A partir de los 90 minutos todas las
respuestas estarian estabilizadas salvo las respuestas de la variable controlada nivel de
fondos que ha sido considerada de tipo rampa. Los valores numeéricos representados en
la esquina superior derecha de cada celda se corresponden con la ganancia relativa
correspondiente a ese subproceso salvo en el caso de la columna URV-LIC-015.PV para

la cual esos valores numéricos serian $bgpes o pendientes de las rampas.
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MODELO MATRICIAL FINAL

URVAY001 URVAY002 URVLIC015.PV URVFIC012.0P URVFIC014.0P URVFICO13.0P URVPIC014.0P URVPDY015
o [0 -0.9655]1.0 6341713 : 62 -0.15860.004 0038 |
@
N
O 1 45760 75 15 30 45 60 75 15" 30 45 60 75 15 30 45 60 75 15 30 d5 60 75 15 30 45 60 75
g

1.0 - 1.0 -0.004
o [0075 D.0651 \3|¢¢$¢ 0.5 -0.09980.0004 -0.0002
[77]
<
=) | /A ] I
2 30 45 60 75 15 30 45 60 75 15 30 45 60 75 15 30 45 60 75
: (.
> - 1.0 015 R
n 0.07250.15 -0.0011 : ‘ . 668006 0.0000
a
™
3 — I T A
2 30 45 60 75 15 30 45 60 75 1530 45 60 75 15 30 45 60 75
g

-0.015 015 -0, -0.015 0.02 -0.00006
o[04 03373 % 05748 |6 .00 30 0.9356 [0.03 ~0.0048
w
<
=) N
2 15 30 45 60 75 jtlfr
>
5

-30 -0.03
04417 |p.0015 0.0009
o
=)
Wr 7715 30 45 60 75 | 15 30 45 60 75
]
0.3 -30 -06 -0.0015
33595[100 08409 6 37470 |-

URVTI123

15 30 45 60 75

|

o|
3

URVC3C4F

-75

15 30 45 60 75

1

-150

15 30 45 60 75

-0.4

—— modelo finalisimo [Assembled)
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5.9. Simulacién de un plan de movimientos en las MV’s & FF's y

predicciones que ofrece DMCModel para ese plan

Una vez que ya ha sido elaborada la matriz dinamica del controlador, se ha
simulado en Aspen Custom Modeler un plan de movimientos combinados en las
variables independientes, tanto manipuladas como de perturbacion. Los resultados de
esta simulacion seran exportados a DMCModel en un formato vectorial del mismo
modo que fueron trasladados los resultados de la simulacidbn de escalones para

confeccionar la matriz dinamica del controlador.

Ese mismo plan de movimientos combinados sera ejecutado dentro de
DMCModel para conseguir las previsiones dinamicas en las CV’s que facilita la matriz
dinamica del controlador fuera de linea. Se podra, asi, comparar las respuestas de
simulacién facilitadas por el modelo dinamico riguroso con las predicciones que ofrece
la matriz dinamica. La contrastacion de ambas respuestas sera util para decidir la
validez del modelo dindmico obtenido mediante simulacion con respecto a la matriz

dindmica desarrollada con DMCModel.

La ejecuciéon del plan de movimientos para la determinacion de las previsiones
dinamicas que ofrece la matriz, asi como, la determinacion de los errores en los
resultados de simulacidn vectorizados con respecto de esas previsiones ha sido realizada

con la herramienta de prediccioP(edictions) que facilita el programa DMCMaodel.

El plan de movimientos combinados realizado se ha implementado con la
adopcion de tareas y guiones en Aspen Custom Modeler de la misma forma que se
realizaron las simulaciones de escalon en las variables independientes. Los guiones son
los mismos habiéndose adaptado lo necesario el gréénjo Las tareas de nivel son
las mismas para evitar dejar el nil@to pero las tareas de escalon son distintas y se
han activado todas para que dentro de la misma simulacién pueda ejecutarse el plan de

movimientos que estas tareas proponen.
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El codigo editado de estas tareas es el siguiente:

' ---escalbn en fc12sp al cabo de 200 minutos---------
Task stepfcl12sp runs when time == 3.334;
fic0012.spo : 28.6;

End

' ---escalbn en fc13sp al cabo de 200 minutos---------
Task stepfc13sp runs when time == 3.334;
fic0013.spo : 2453.71;

End

' ---escalbn en fcl4sp al cabo de 500 minutos---------
Task stepfcl4sp runs when time == 8.335;
lic0015.o0pman : 18.3;

End

' ---escaldn en fil0 al cabo de 300 minutos-----------
Task stepfilO runs when time == 5.001;
streams("alim").fvistdr : 25.5;

End

' ---escalones en pcl4sp al cabo de 300 y 350 minutos-
Task steppcl4sp runs when time == 5.001;
pic0014.spo : 12.945;

wait for time == 5.8345 ;

pic0014.spo : 12.8468;

End

' ---escaldn en c3 aliment. al cabo de 100 minutos----
Task stepxc3alim runs when time == 1.667;
streams("alim").zvistdr("propano”) : 0.25183;

End

' ---escaldn en ic4 aliment. al cabo de 100 minutos---
Task stepxic4alim runs when time == 1.667,
streams("alim").zvistdr("i-butano") : 0.26575;

End

' ---escalén en nc4 aliment. al cabo de 100 minutos---
Task stepxnc4alim runs when time == 1.667;
streams("alim").zvistdr("n-butano”) : 0.48241,

End
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Todos estos escalones fueron aplicados en los instantes sefalados en los
comentarios de las tareas y se realizaron a partir de las condiciones particulares e
iniciales de proceso que han servido para desarrollar todos los modelos teniendo
presente que la validez de todos los modelos conseguidos se circunscribe al entorno de

estas condiciones de partida.

Asi, los movimientos efectuados son:

Manipuladas:

1. URV-FIC-0012.SP: de 28,65 a 28,68 std./h al cabo de 200 mins.

. URV-FIC-0014.SP: de 19,27 a 18,30 std./h al cabo de 500 mins.

N

3. URV-FIC-0013.SP: de 2.443,7 a 2.453,7 kg/h al cabo de 200 mins.

4. URV-PIC-0014.SP: de 13,0 a 13,2 kgfoman. al cabo de 300 mins. y
de 13,2 a 13,1 kg/chman. al cabo de 350 mins.

Variables de perturbacion:

1. URV-FI-0010: de 25 a 25,5 %std./h al cabo de 300 mins.

2. En C3C4FEED: desde 25,376 a 25,183 % stdgoérCla alimentacion,
desde 26,479 a 26,575 % stdvol, &) la alimentacion y
desde 48,144 a 48,241 % stdvol4meD la alimentacion de
modo que la relacioniC,'s en la alimentacion saltara de
0,3400 a 0,3366 en stdvol. todos al cabo de 100 mins.

Los resultados de prediccion y de error de los resultados de simulacién con

respecto a las previsiones dinamicas del modelo matricial son los siguientes:
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RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-AY-0001, CONTENIDO DE BUTANOS EN PRODUCTO PROPANO

Start time: 1/01/98 00:00:00

07210
C4 EN PROPANO(CALC)
0.5937
04863
03389
| ©4 EN PROPANOICALC) ~ -~
0.0048 /
C4 EN PROPANO(CALC) Vi
0.0023 A
1 ' I "
AR S
00002 [-mmmmm oo L AV e
1 | J|=" — _._I‘I_l’“. h
e
00027 !
1 160 30 540 720 500 100 1260 1440

0.7703

0.6847

0.5992

0.5136

—— URVAYOD [Raw Data] (% MOL)

—  URWAYODT [Raw Data|prediccion sobre el plan simulado en las independientes|PRD] (% MOL)

--- URVAYODT [Raw Data|prediccion sobre el plan simulado en las independientes|ERR] (% MOL)

RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-AY-0002, CONTENIDO DE PROPANO EN PRODUCTO BUTANO

Start time: 1/01/98 00:00:00

4.3240
C3 EM BUTANDICALC)
4.2062
4.0883
3.9704 - —
C3 EN BUTANO(CALC) i
/— v, T T T T T T T T
RN
0.0046 { 7
C3 EM BUTANOICALC) ' !
' i :
0.0020 ! E ! N
I IR BT B L1 LR o
QoS [T T :‘J"‘.\““"'“\“;: i ! :w r LR EREREEEEEE,
' ulf !
Y v
-0.0031 !
1 180 360 540 720 a0o 1080 1260 1440

4.2902

4.1837

40772

3.9707

—— URVAYOO2 [Raw Data] (% MOL)

—  URWAYODZ [Raw Data|prediccion sobre el plan simulado en las independientes|PRD] (% MOL)

--- URWAYODZ [Raw Data|prediccion sobre el plan simulado en las independientes|ERR] (% MOL)
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RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-LIC-0015.PV, NIVEL DE FONDOS DE LA COLUMNA

Start time: 1/01/98 00:00:00

B6.13
MIVEL DESPROPAMIZAD.
B0.76
35.38
10.00 — | 86.28
MIVEL DESPROPAMIZAD. s
T 53.53
—
- -
- 2078
- -
—_—— -
01416 — . -11.96
MIVEL DESPROPAMIZAD. :
O2ES [Tl .. B i
01926 b
-0,3597 A
1 180 360 540 720 500 1080 1260 1440
— URVLICO15.PY [Raw Data] (%)
—  URWLICO15. PV [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|PRD] (%)
--- URWLICO15. PV [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|ERR] (%)
RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-FIC-0012.0P, REFLUJO EN CABEZA DE LA COLUMNA
Start tirne: 1/01/98 00:00:00
26.043
REFLUO A T-3
26.029
26.014
26.000 26.043
REFLUO A T-3 |
| 26.030
|] 26.016
0.0057 ‘ 26.003
REFLUO A T-3 i
I
0.0032 |
]
]
0.0008 :
___________________________________________ Yoo
0.0017 :
1 180 360 540 720 800 1080 1260 1440

— URVFICO12.0P [Raw Data] (%)

URYFICO12.OP [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|PRD] (%)

--=- URVFICO12,0F [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|ERR] (%)

José Luis Abanades Garcia

Proyecto Fin de Carrera



Capitulo 5 46 de 75

RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-FIC-0014.0P, CAUDAL DE FONDOS DE LA COLUMNA

Start time: 1/01/98 00:00:00

31.246

30923

30.600

31.896
BUTANO PRODUCTO

31.588

31.578

0.6907 31.5870

BUTAND PRODUCTO
0.4605

31570
BUTANO PRODUCTO \
|
]
I
I
]
!
)
0.2302 ;
)
)

0.0000

1 180 360 540 720 a0o 1080 1260 1440

— URVFICO14. 0P [Raw Data] (M3/H)
— URWFICO14.0F [Raw Datalprediccion sobre el plan sirmulado en las independientes|PRD] (M3/H)

--- URWFICO14.0F [Raw Datalprediccion sobre el plan sirmulado en las independientes|ERR] (M3/H)

RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-FIC-0013.0P, SERVICIO DE VAPOR EN EL HERVIDOR

Start time: 1/01/98 00:00:00

40.061 I
WAPOR 50 PSI

40.006
39.952

39,897 40,030
WAPOR 50 PSI (

39.986

39.942

0.0136 | 39.857
WAPOR 80 PSI

-0.0097

-0.0330

-0.0563
1 180 360 540 720 a0o 1080 1260 1440

— URWFICO13.0P [Raw Data)] (%)
— URWFICO13.0F [Raw Datalprediccion sobre el plan sirmulado en las independientes|PRD] (%)

--- URWFICO13.0F [Raw Datalprediccion sobre el plan sirmulado en las independientes|ERR] (%)
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RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-PIC-0014.0P, PRESION DE CABEZA DE LA COLUMNA

Start time: 1/01/98 00:00:00

53346
PRESION DESPROPANIZ.
49786 .
46225
42 BB4 53.033
FRESION DESPROPANIZ. ‘
———————————-___1;JI—————————5D.044
l 47 005
1.3106 | 43 966
PRESION DESPROPANIZ. ;
0.5112 Lo
v
_________________________________________________ L
-0.2863 o
I
I '
-1.1037 !
1 180 360 540 720 a00 1080 1260 1440

—— URVPICO14.0P [Raw Data] (%)

— URWFICO14.0P [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|PRD] (%)

--- URYPFICO14.0P [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|ERR] (%)

RESULTADO DE SIMULACION, PREVISION DINAMICA Y ERROR EN:
URV-PDY-0015, PERDIDA DE CARGA A LO LARGO DE LA COLUMNA

Start time: 1/01/98 00:00:00

0.2031
CAIDA PRESION
0.1999
0.1967
0.1935 0.2020
CAIDA PRESION 'h
- /) —— — —j 0w
0.1970
0.0015 ! 0.1945
CAIDA PRESION i
0.0005 i |
1
[—— —rr—r— ! —-I ————————————————————————————————
0,002 i 1 T ’ i
[
-0.0011 P
1 180 360 540 720 500 1080 1260 1440

— URVPDYD15 [Raw Data] (KG/CM2)

— URWPDY015 [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|PRD] (KG/CM2)

--- URWPDY015 [Raw Datalprediccion sobre el plan simulado en las independientes|ERR] (KG/CM2)
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5.10. Resultados y conclusiones. Informe final del modelo

En las graficas presentadas en el punto anterior se muestran ordenadamente los
resultados de simulacion frente al plan combinado de movimientos simulado en Aspen
Custom Modeler, las previsiones dinamicas que ofrece DMCModel sobre ese plan de
movimientos en las variables independientes y los errores conseguidos en los resultados

de simulacién respecto de las previsiones dinamicas.

Los comentarios que se pueden realizar a esas graficas son los siguientes:

1. Las dinamicas conseguidas con el modelo riguroso de simulacion y con la
matriz dinamica del controlador son muy parecidas con unos tiempos de
respuesta y de establecimiento, sino iguales, si muy similares. Destacan,
sobre todo, los resultados dindmicos en las siguientes variables controladas:

l.a) URV-AY-0002: Contenido de propano en producto butano.

1.b) URV-FIC-0012.0P: Apertura a valvula de regulacion de reflujo.
1.c) URV-FIC-0014.0P: Apertura a valvula de regulacion de fondos.
1.d) URV-FIC-0013.0P: Apertura a valvula de servicio de vapor.

l.e) URV-PIC-0014.0P: Apertura a valvula de regulacion de presion.
1.f) URV-PDY-0015: Pérdida de carga a lo largo de la columna.

2. Los errores maximos en ningun caso superan un umbral maximo del 5%:

2.a) URV-AY-0001: error méximo del 0,6 % (0,0048 % molar de
butanos en propano sobre 0,7703 % molar de la prediccion).

2.b) URV-AY-0002: error maximo del 0,1 % (0,0046 % molar de
propano en butano sobre 4,2902 % molar de la prediccion).

2.c) URV-LIC-0015.PV: error méximo del -0,4 % (-0,3597 % de nivel
sobre 86,28 % de nivel de la prediccion).
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2.d) URV-FIC-0012.0P: error maximo del 0,0 % (0,0057 % de salida
OP sobre 26,043 % de salida OP de la prediccién).

2.e) URV-FIC-0014.0P: error maximo del 2,2 % (0,6907 frh de
salida OP sobre 31,596°mhh de salida OP de la prediccion).

2.f) URV-FIC-0013.0P: error maximo del -0,1 % (-0,0563 % de salida
OP sobre 40,030 % de salida OP de la prediccién).

2.9) URV-PIC-0014.0P: error maximo del 2,5 % (1,3186 % de salida
OP sobre 53,083 % de salida OP de la prediccion).

2.h) URV-PDY-0015: error maximo del 0,7 % (0,0015 kg /*cde
pérdida de carga sobre 0,2020 kg f cim la prediccion).

A la vista de que el modelo matricial y el modelo riguroso dinamico vaticinan,
para unos mismos movimientos en las variables manipuladas y de perturbacion (que
evidentemente se ha tratado que sean lo mas completos posible), unas respuestas
dinAmicas en las variables controladas casi gemelas, aproximadamente los mismos
tiempos de establecimiento y unos errores minimos que entran dentro de lo razonable,
se puede afirmar qui fiabilidad del modelo fisicoquimico riguroso conseguido
respecto de lo que predice el programa de elaboracion de la matriz dinamica es muy

elevada

Esta afirmacion tiene plena validez al menos en el entorno de las condiciones
iniciales de partida a partir de las cuales se ha desarrollado todos los modelos. Lo que se
trata y se ha conseguido demostrar con este estudio as egi@osible desarrollar un
modelo matricial dinamico que se le pueda cargar al controlador DMC, al menos la

posibilidad est4 abierta

Que ese modelo riguroso sea mejor o peor que uno comparable desarrollado por
identificacion ya es distinto. Para demostrar este segundo aspecto seria necesario
disponer de datos reales de proceso y del modelo identificado comparable para
comparar las previsiones que ofrece el modelo matricial desarrollado por identificacion

con las previsiones que ofrece el modelo matricial desarrollado por simulacién. Esta
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contrastacion de resultados no ha sido posible precisamente por falta de esos datos

experimentales, por lo que desarrollos futuros del Proyecto la habran de tener en cuenta.

Hay que remarcar que la validez del modelo matricial conseguido solamente se
puede circunscribir al entorno de las condiciones iniciales empleadas. Fuera de ese
entorno seria, de nuevo, necesario contrastar el modelo con valores reales de planta para

certificar su valor.

Extensiones futuras del Proyecto habran de contar entre sus objetivos uno muy
importante: desarrollar el modelo riguroso como un modelo Unico que pueda reproducir
fielmente el comportamiento del proceso cualesquiera que sean las condiciones de
entrada de proceso. El contraste con datos reales de planta para este modelo Unico sera,
evidentemente ,mucho mas critico que para un modelo con validez en unas condiciones

particulares de proceso.

En cualquier caso, el modelo matricial dindmico del controlador para su
funcionamiento fuera de linea esta conseguido. A partir de este momento seguiria el
proyecto DMC por los derroteros habituales (ver anexo 2) de modo que el controlador
gue finalmente se obtendria seria exactamente el mismo que un comun desarrollado
segun los cauces habituales pero con la diferencia de que el modelo que usa no es un

modelo identificado sino que es un modelo fisicoquimico riguroso.

Por ello, el disefio del controlador que continuaria a partir de este momento, y
gue no es objetivo de este Proyecto Fin de Carrera, y el funcionamiento en linea del
mismo permaneceria inalterable salvo en el aspecto de que el modelo cargado al
controlador no es un modelo identificado. La posibilidad del funcionamiento en linea
del controlador DMC con un modelo fisicoquimico riguroso va a ser estudiada

tedricamente en el punto final de este capitulo.

Para finalizar con los resultados y conclusiones del modelo se ofrece a

continuacion el informe final generado para el modelo en DMCModel.
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General List - informe final

Contents:
Vector: URVAYO001 [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVAYO001 [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVAY001 [Raw Data]
Vector: URVAYO002 [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVAYO002 [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVAY002 [Raw Data]
Vector: URVC3CA4F [Raw Data]
Vector: URVFI010 [Raw Data]
Vector: URVFIC012.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVFIC012.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVFIC012.0P [Raw Data]
Vector: URVFIC012.SP [Raw Data]
Vector: URVFIC013.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVFIC013.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVFIC013.0P [Raw Data]
Vector: URVFIC013.SP [Raw Data]
Vector: URVFIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVFIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVFIC014.0P [Raw Data]
Vector: URVFIC014.SP [Raw Data]
Vector: URVLIC015.PV [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVLIC015.PV [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVLIC015.PV [Raw Data]
Vector: URVPDYO015 [Raw Datalprediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVPDYO015 [Raw Datalprediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVPDYO015 [Raw Data]
Vector: URVPIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]
Vector: URVPIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
Vector: URVPIC014.0P [Raw Data]
Vector: URVPIC014.SP [Raw Data]
Vector: URVTI123 [Raw Data]

Vector List:  prediccion en URVAY001
Vector List:  prediccion en URVAY002
Vector List:  prediccion en URVFIC012.0P
Vector List:  prediccion en URVFIC013.0P
Vector List:  prediccion en URVFIC014.0P
Vector List:  prediccion en URVLIC015.PV
Vector List:  prediccion en URVPDY015
Vector List:  prediccion en URVPIC014.SP
Vector List:  tags CV's

Vector List: tags FF's

Vector List:  tags MV's

Vector List:  variables dependientes
Vector List:  variables independientes

Model: modelo finalisimo [Assembled]

Model: modelo_compo_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
Model: modelo_fc12sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
Model: modelo_fc13sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
Model: modelo_fcl4sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
Model: modelo_fil0_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
Model: modelo_pcl4sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
Model: modelo_ti123_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Model List:  modelo matricial final
Model List:  modelos fila
Prediction: ~ prediccion sobre el plan

Comments:

Vector: URVAYO001 [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Type: Vector
Tag Name: URVAY001
Extension: Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR

No. of Samples: 1496



Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00

60 (sec)

C4 EN PROPANO(CALC)
% MOL

-0.00265232

0.00478987
0.000128928
0.000937535

Vector: URVAY001 [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector

URVAY001

Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD
1496

1/01/98 00:00:00

2/01/98 00:55:00

60 (sec)

C4 EN PROPANO(CALC)
% MOL

0.513601

0.770297

0.721162

0.0568331

Vector: URVAY001 [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVAY001

Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

C4 EN PROPANO(CALC)
% MOL
0.338888
0.721038
0.606387
0.127825

Vector: URVAY002 [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:

Standard Deviation:

Comment:

Vector

URVAY002

Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR
1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00

60 (sec)

C3 EN BUTANO(CALC)
% MOL

-0.00308371
0.00455947
5.05463e-005
0.000461664



Vector: URVAY002 [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVAY002

Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

C3 EN BUTANO(CALC)

% MOL
3.9707
4.29019
4.09051
0.119953

Vector: URVAY002 [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVAY002

Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

C3 EN BUTANO(CALC)

% MOL
3.97039
4.32404
4.07301
0.103061

Vector: URVC3CA4F [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVC3C4F
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

relacion C3/C4's stdvol

ADIM
0.336599
0.340056
0.338184
0.00172307

Vector: URVFIO10 [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Vector
URVFI010

Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

FONDO T-1
M3/H

25



Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

25.5
25.2039
0.245791

Vector: URVFIC012.0P [Raw Datal|prediccion sobre el plan|ERR]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC012.0P

Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)
REFLUO A T-3
%

-0.00167653
0.00570549
2.14484e-006
0.000154521

Vector: URVFIC012.0P [Raw Datal|prediccion sobre el plan|PRD]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC012.0P

Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)
REFLUO A T-3
%

26.0032

26.0431

26.0242
0.0199041

Vector: URVFIC012.0P [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC012.0P
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)
REFLUO A T-3
%

26

26.0431

26.0227
0.0214886

Vector: URVFIC012.SP [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Vector
URVFIC012.SP
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00



Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

2/01/98 00:55:00
60 (sec)
REFLUO A T-3
M3/H

28.6

28.6474

28.6249
0.0236675

Vector: URVFIC013.0P [Raw Datal|prediccion sobre el plan|ERR]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC013.0P
Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR
1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

VAPOR 50 PSI
%

-0.0563208
0.0136336
-2.18227e-005
0.00152105

Vector: URVFIC013.0P [Raw Datal|prediccion sobre el plan|PRD]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC013.0P
Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD
1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

VAPOR 50 PSI
%

39.8973

40.0301

39.9597
0.0657207

Vector: URVFIC013.0P [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:

Standard Deviation:

Comment:

Vector
URVFIC013.0P
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

VAPOR 50 PSI
%

39.8973

40.0606

39.9747
0.0815466



Vector: URVFIC013.SP [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector: URVFIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector
URVFIC013.SP
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

VAPOR 50 PSI
KG/H

2443.71

2453.71

2448.46

4.99521

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector: URVFIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]

Vector
URVFIC014.0P

Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00

60 (sec)

BUTANO PRODUCTO
M3/H

-4.28408e-008
0.690678
0.000666036
0.018619

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC014.0P

Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00

60 (sec)

BUTANO PRODUCTO
M3/H

31.5697

31.5964

31.577

0.0118831

Vector: URVFIC014.0P [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Vector
URVFIC014.0P

Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00

60 (sec)

BUTANO PRODUCTO
M3/H

30.6



Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

31.5697
31.3043
0.432247

Vector: URVFIC014.SP [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVFIC014.SP
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)
BUTANO PRODUCTO
M3/H

18.27

18.3

18.2782
0.0133852

Vector: URVLIC015.PV [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector

URVLIC015.PV

Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR
1496

1/01/98 00:00:00

2/01/98 00:55:00

60 (sec)

NIVEL DESPROPANIZAD.
%

-0.359682

0.141586

9.46228e-005

0.10167

Vector: URVLIC015.PV [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector

URVLIC015.PV

Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD
1496

1/01/98 00:00:00

2/01/98 00:55:00

60 (sec)

NIVEL DESPROPANIZAD.
%

-11.9648

86.2764

16.8801

27.4847

Vector: URVLIC015.PV [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Vector
URVLIC015.PV
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00



Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

2/01/98 00:55:00
60 (sec)

NIVEL DESPROPANIZAD.

%

9.99939
86.1348
35.4805
31.7947

Vector: URVPDYO015 [Raw Datal|prediccion sobre el plan|ERR]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVPDYO015

Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

CAIDA PRESION
KG/CM2
-0.00112545
0.00150609
-2.10857e-007
5.92103e-005

Vector: URVPDYO015 [Raw Datal|prediccion sobre el plan|PRD]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVPDYO015

Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

CAIDA PRESION
KG/CM2
0.194583
0.20195
0.199773
0.000303968

Vector: URVPDYO015 [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVPDYO015
Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)

CAIDA PRESION
KG/CM2
0.19355
0.203118
0.199906
0.000320866



Vector: URVPIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Type: Vector

Tag Name: URVPIC014.0P

Extension: Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR
No. of Samples: 1496

Start Time: 1/01/98 00:00:00

Stop Time: 2/01/98 00:55:00
Sampling Period: 60 (sec)

Tag Description: PRESION DESPROPANIZ.
Engineering Units: %

Min Value: -1.10371

Max Value: 1.31863

Average Value: 7.14818e-005

Standard Deviation: 0.0507484

Comment:

Vector: URVPIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]

Type: Vector

Tag Name: URVPIC014.0P

Extension: Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD
No. of Samples: 1496

Start Time: 1/01/98 00:00:00

Stop Time: 2/01/98 00:55:00
Sampling Period: 60 (sec)

Tag Description: PRESION DESPROPANIZ.
Engineering Units: %

Min Value: 43.9663

Max Value: 53.0834

Average Value: 49.9702

Standard Deviation: 0.255252

Comment:

Vector: URVPIC014.0P [Raw Data]

Type: Vector

Tag Name: URVPIC014.0P
Extension: Raw Data

No. of Samples: 1496

Start Time: 1/01/98 00:00:00
Stop Time: 2/01/98 00:55:00
Sampling Period: 60 (sec)

Tag Description: PRESION DESPROPANIZ.
Engineering Units: %

Min Value: 42.6638

Max Value: 53.3464

Average Value: 49.9046
Standard Deviation: 0.275438
Comment:

Vector: URVPIC014.SP [Raw Data]

Type: Vector

Tag Name: URVPIC014.SP

Extension: Raw Data

No. of Samples: 1496

Start Time: 1/01/98 00:00:00

Stop Time: 2/01/98 00:55:00
Sampling Period: 60 (sec)

Tag Description: PRESION DESPROPANIZ.
Engineering Units: KG/CM2

Min Value: 13



Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

13.2
13.0441
0.0559996

Vector: URVTI123 [Raw Data]

Type:

Tag Name:
Extension:

No. of Samples:
Start Time:

Stop Time:
Sampling Period:
Tag Description:
Engineering Units:
Min Value:

Max Value:
Average Value:
Standard Deviation:
Comment:

Vector
URVTI123

Raw Data

1496

1/01/98 00:00:00
2/01/98 00:55:00
60 (sec)
CARGAAT-3
GRAD.C

74.6

74.6

74.6

0

Vector List: prediccion en URVAY001

Type:
List Name:
No. of Vectors:

Comment:

Vectors:

Vector List
prediccion en URVAY001
3

URVAYO001 [Raw Data]
URVAYO001 [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVAYO001 [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: prediccion en URVAY002

Type:
List Name:
No. of Vectors:

Comment:

Vectors:

Vector List
prediccion en URVAY002
3

URVAY002 [Raw Data]
URVAY002 [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVAY002 [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: prediccion en URVFIC012.0P

Type:
List Name:
No. of Vectors:

Comment:

Vectors:

Vector List
prediccion en URVFIC012.0P
3

URVFIC012.0P [Raw Data]
URVFIC012.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVFIC012.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]



Vector List: prediccion en URVFIC013.0P

Type: Vector List

List Name: prediccion en URVFIC013.0P
No. of Vectors: 3

Comment:

Vectors:

URVFIC013.0P [Raw Data]
URVFIC013.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVFIC013.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: prediccion en URVFIC014.0P

Type: Vector List

List Name: prediccion en URVFIC014.0P
No. of Vectors: 3

Comment:

Vectors:

URVFIC014.0P [Raw Data]
URVFIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVFIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: prediccion en URVLIC015.PV

Type: Vector List

List Name: prediccion en URVLIC015.PV
No. of Vectors: 3

Comment:

Vectors:

URVLIC015.PV [Raw Data]
URVLIC015.PV [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVLIC015.PV [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: prediccion en URVPDYO015

Type: Vector List

List Name: prediccion en URVPDY015
No. of Vectors: 3

Comment:

Vectors:

URVPDY015 [Raw Data]
URVPDYO015 [Raw Datalprediccion sobre el plan|PRD]
URVPDYO015 [Raw Datalprediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: prediccion en URVPIC014.SP

Type: Vector List
List Name: prediccion en URVPIC014.SP
No. of Vectors: 3

Comment:



Vectors:
URVPIC014.0P [Raw Data]

URVPIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|PRD]
URVPIC014.0P [Raw Data|prediccion sobre el plan|ERR]

Vector List: tags CV's

Type: Vector List
List Name: tags CV's
No. of Vectors: 8
Comment:

Vectors:

URVAYO001 [Raw Data]
URVAY002 [Raw Data]
URVFIC012.0P [Raw Data]
URVFIC013.0P [Raw Data]
URVFIC014.0P [Raw Data]
URVLIC015.PV [Raw Data]
URVPDY015 [Raw Data]
URVPIC014.0P [Raw Data]

Vector List: tags FF's

Type: Vector List
List Name: tags FF's
No. of Vectors: 3
Comment:

Vectors:

URVC3CA4F [Raw Data]
URVFI010 [Raw Data]
URVTI123 [Raw Data]

Vector List: tags MV's

Type: Vector List
List Name: tags MV's
No. of Vectors: 4
Comment:

Vectors:

URVFIC012.SP [Raw Data]
URVFIC013.SP [Raw Data]
URVFIC014.SP [Raw Data]
URVPIC014.SP [Raw Data]

Vector List: variables dependientes

Type: Vector List

List Name: variables dependientes
No. of Vectors: 8

Comment:

Vectors:

URVAY001 [Raw Data]
URVAY002 [Raw Data]
URVFIC012.0P [Raw Data]
URVFIC013.0P [Raw Data]



URVFIC014.0P [Raw Data]
URVLICO15.PV [Raw Data]
URVPDY015 [Raw Data]

URVPIC014.0P [Raw Data]

Vector List: variables independientes

Type: Vector List

List Name: variables independientes
No. of Vectors: 7

Comment:

Vectors:

URVFIC012.SP [Raw Data]
URVFIC013.SP [Raw Data]
URVFIC014.SP [Raw Data]
URVPIC014.SP [Raw Data]
URVC3CA4F [Raw Data]
URVFI010 [Raw Data]
URVTI123 [Raw Data]

Model: modelo finalisimo [Assembled]

Type: Model
Model Name: modelo finalisimo
Extension: Assembled
No. of Coefficients: 90
Time To Steady State: 90' 00"
Comment:
Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 7
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVFIC012.SP (M3/H)
URVFIC014.SP (M3/H)
URVFIC013.SP (KG/H)
URVPIC014.SP (KG/CM2)
URVFI010 (M3/H)
URVTI123 (GRAD.C)
URVC3CA4F (ADIM)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDY015 (KG/CM2)

Description of curve operations.

Curve [URVFIC012.SP, URVAY001]
Replaced with curve [URVFIC012.SP, URVAY001] from model "modelo_fc12sp_def.Assembled [Importe

Curve [URVFIC012.SP, URVAY002]
Replaced with curve [URVFIC012.SP, URVAY002] from model "modelo_fc12sp_def.Assembled [Importe

Curve [URVFIC012.SP, URVLIC015.PV]
Replaced with curve [URVFIC012.SP, URVLIC015.PV] from model "modelo_fc12sp_def.Assembled [Imp

Curve [URVFIC012.SP, URVFIC012.0P]
Replaced with curve [URVFIC012.SP, URVFIC012.0P] from model "modelo_fc12sp_def.Assembled [Imj

Curve [URVFIC012.SP, URVPIC014.0P]



Replaced with curve [URVFIC012.SP, URVPIC014.0P] from model "modelo_fc12sp_def.Assembled [Im|

Curve [URVFIC012.SP, URVPDYO015]
Replaced with curve [URVFIC012.SP, URVPDY015] from model "modelo_fc12sp_def.Assembled [Impor

Curve [URVFIC014.SP, URVAY001]
Replaced with curve [URVFIC014.SP, URVAY001] from model "modelo_fcl4sp_def.Assembled [Importe

Curve [URVFIC014.SP, URVAY002]
Replaced with curve [URVFIC014.SP, URVAY002] from model "modelo_fcl4sp_def.Assembled [Importe

Curve [URVFIC014.SP, URVLICO015.PV]
Replaced with curve [URVFIC014.SP, URVLIC015.PV] from model "modelo_fcl4sp_def.Assembled [Imp

Curve [URVFIC014.SP, URVFIC014.0P]
Replaced with curve [URVFIC014.SP, URVFIC014.0P] from model "modelo_fcl4sp_def.Assembled [Imj

Curve [URVFIC014.SP, URVPIC014.0P]
Replaced with curve [URVFIC014.SP, URVPIC014.0P] from model "modelo_fc14sp_def.Assembled [Im|

Curve [URVFIC014.SP, URVPDYO015]
Replaced with curve [URVFIC014.SP, URVPDYO015] from model "modelo_fcl4sp_def.Assembled [Impor

Curve [URVFIC013.SP, URVAY001]
Replaced with curve [URVFIC013.SP, URVAY001] from model "modelo_fc13sp_def.Assembled [Importe

Curve [URVFIC013.SP, URVAY002]
Replaced with curve [URVFIC013.SP, URVAY002] from model "modelo_fc13sp_def.Assembled [Importe

Curve [URVFIC013.SP, URVLIC015.PV]
Replaced with curve [URVFIC013.SP, URVLIC015.PV] from model "modelo_fc13sp_def.Assembled [Imp

Curve [URVFIC013.SP, URVFIC013.0P]
Replaced with curve [URVFIC013.SP, URVFIC013.0P] from model "modelo_fc13sp_def.Assembled [Imj

Curve [URVFIC013.SP, URVPIC014.0P]
Replaced with curve [URVFIC013.SP, URVPIC014.0P] from model "modelo_fc13sp_def.Assembled [Im|

Curve [URVFIC013.SP, URVPDYO015]
Replaced with curve [URVFIC013.SP, URVPDY015] from model "modelo_fc13sp_def.Assembled [Impor

Curve [URVPIC014.SP, URVAY001]
Replaced with curve [URVPIC014.SP, URVAY001] from model "modelo_pcl4sp_def.Assembled [Import

Curve [URVPIC014.SP, URVAY002]
Replaced with curve [URVPIC014.SP, URVAY002] from model "modelo_pcl4sp_def.Assembled [Import

Curve [URVPIC014.SP, URVLIC015.PV]
Replaced with curve [URVPIC014.SP, URVLIC015.PV] from model "modelo_pcl4sp_def.Assembled [Im

Curve [URVPIC014.SP, URVPIC014.0P]
Replaced with curve [URVPIC014.SP, URVPIC014.0P] from model "modelo_pcl4sp_def.Assembled [Irr

Curve [URVPIC014.SP, URVPDY015]
Replaced with curve [URVPIC014.SP, URVPDY015] from model "modelo_pcl4sp_def.Assembled [Impo

Curve [URVFI010, URVAY001]
Replaced with curve [URVFI010, URVAY001] from model "modelo_fil0_def.Assembled [Imported T= 90

Curve [URVFI010, URVAY002]
Replaced with curve [URVFI010, URVAY002] from model "modelo_fil0_def.Assembled [Imported T= 90

Curve [URVFI010, URVLIC015.PV]
Replaced with curve [URVFI010, URVLIC015.PV] from model "modelo_fi10_def.Assembled [Imported T=

Curve [URVFI010, URVPIC014.0P]
Replaced with curve [URVFI010, URVPIC014.0P] from model "modelo_fil0_def.Assembled [Imported T

Curve [URVFI010, URVPDY015]
Replaced with curve [URVFI010, URVPDY015] from model "modelo_fi10_def.Assembled [Imported T=9



Curve [URVTI123, URVAY001]
Replaced with curve [URVTI123, URVAY001] from model "modelo_ti123_def.Assembled [Imported T= 9

Curve [URVTI123, URVAY002]
Replaced with curve [URVTI123, URVAY002] from model "modelo_ti123_def.Assembled [Imported T= 9

Curve [URVTI123, URVLIC015.PV]
Replaced with curve [URVTI123, URVLIC015.PV] from model "modelo_ti123 def.Assembled [Imported 1

Curve [URVTI123, URVPIC014.0P]
Replaced with curve [URVTI123, URVPIC014.0P] from model "modelo_ti123_def.Assembled [Imported

Curve [URVTI123, URVPDY015]
Replaced with curve [URVTI123, URVPDY015] from model "modelo_ti123_def.Assembled [Imported T=

Curve [URVC3C4F, URVAY001]
Replaced with curve [URVC3C4F, URVAY001] from model "modelo_compo_def.Assembled [Imported T:

Curve [URVC3C4F, URVAY002]
Replaced with curve [URVC3C4F, URVAY002] from model "modelo_compo_def.Assembled [Imported T:

Curve [URVC3C4F, URVLIC015.PV]
Replaced with curve [URVC3C4F, URVLIC015.PV] from model "modelo_compo_def.Assembled [Importe

Curve [URVC3C4F, URVPIC014.0P]
Replaced with curve [URVC3C4F, URVPIC014.0P] from model "modelo_compo_def.Assembled [Import

Curve [URVC3C4F, URVPDY015]
Replaced with curve [URVC3C4F, URVPDYO015] from model "modelo_compo_def.Assembled [Imported

Model: modelo_compo_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_compo_def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"

Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVC3CA4F (ADIM)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDY015 (KG/CM2)

Model: modelo_fcl2sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_fc12sp_def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"

Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVFIC012.SP (M3/H)



Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDYO015 (KG/CM2)

Model: modelo_fc13sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_fc13sp_def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"

Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVFIC013.SP (KG/H)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDYO015 (KG/CM2)

Model: modelo_fcl4sp _def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_fcl4sp_def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"

Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVFIC014.SP (M3/H)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDY015 (KG/CM2)

Model: modelo_fil0 def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_fil0_def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"



Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVFI010 (M3/H)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDYO015 (KG/CM2)

Model: modelo_pcl4sp def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_pcl4sp_def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"

Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVPIC014.SP (KG/CM2)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDYO015 (KG/CM2)

Model: modelo_ti123 def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Type: Model

Model Name: modelo_ti123 def.Assembled
Extension: Imported T= 90 N= 90

No. of Coefficients: 90

Time To Steady State: 90' 00"

Comment:

Case Output File, Settling Time: 90.000 # Coefs: 90 # Avg'd: 1
No. of Independents: 1
No. of Dependents: 8

Independent Tags:
URVTI123 (GRAD.C)

Dependent Tags:
URVAYO001 (% MOL)
URVAY002 (% MOL)
URVLICO015.PV (%) Ramp
URVFIC012.0P (%)
URVFIC014.0P (M3/H)
URVFIC013.0P (%)
URVPIC014.0P (%)
URVPDY015 (KG/CM2)



Model List: modelo matricial final

Type: Model List

List Name: modelo matricial final
No. of Models: 1

Comment:

Models:

modelo finalisimo [Assembled]

Model List: modelos fila

Type: Model List
List Name: modelos fila
No. of Models: 7
Comment:

Models:

modelo_compo_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
modelo_fc12sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
modelo_fc13sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
modelo_fcl4sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
modelo_fil0_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
modelo_pcl4sp_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]
modelo_ti123_def.Assembled [Imported T= 90 N= 90]

Prediction: prediccion sobre el plan

Type: Prediction

Prediction Name: prediccion sobre el plan
Model Name: modelo finalisimo [Assembled]
Comment:

Independent Vectors: (7)
URVFIC012.SP [Raw Data]
URVFIC014.SP [Raw Data]
URVFIC013.SP [Raw Data]
URVPIC014.SP [Raw Data]
URVFI010 [Raw Data]
URVTI123 [Raw Data]
URVC3CA4F [Raw Data]

Dependent Vectors: (8)
URVAYO001 [Raw Data]
URVAY002 [Raw Data]
URVLIC015.PV [Raw Data]
URVFIC012.0P [Raw Data]
URVFIC014.0P [Raw Data]
URVFIC013.0P [Raw Data]
URVPIC014.0P [Raw Data]
URVPDY015 [Raw Data]

Slices: (1)

1 1-- 1496
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5.11. Posibilidad de funcionamiento en linea del controlador

DMC con un modelo fisicoquimico riguroso

A partir de este momento se va a realizar un estudio tedrico que contemple la
posibilidad del funcionamiento del controlador multivariable comercial DMC en linea

con el modelo fisicoquimico riguroso desarrollado fuera de linea.

El acercamiento debe contar, como principal premisa, con la necesidad de
mantener al maximo la estructura interna del controlador DMC aprovechando la mayor
parte de sus recursos, lo que implica que el disefio del controlador para el
funcionamiento en linea permanezca invariable respecto de un proyecto DMC
convencional, diferenciandose Unicamente en el modelo matricial cargado fuera de linea

al controlador. De esta forma, que el modelo riguroso seria utilizado en linea para:

a) La prediccion en lazo abierto del comportamiento de las variables
controladas. Esta prediccion es conocida coespuesta libre del sistema
se puede obtener a partir del modelo matricial del controlador, sea el modelo
identificado o riguroso, y a partir de la historia de las variables controladas y

manipuladas cuando no se aplica accion de control alguna.

b) EIl célculo de movimientos futuros requeridos en las variables manipuladas
para que las controladas se ajusten a los objetivos de control conforme a una

trayectoria conocida conmespuesta en lazo cerrado

Conforme a esto, seria necesario el desarrollo del controlador en si y de su
entorno de trabajo, con sus capacidades de programacion lineal. EI modulo de

programacion lineal requerido (ver ilustraciones en paginas siguientes) se encargaria de:

a) La optimizacion de costes a partir de la informacion econdmica del proceso

condensada en unos valores parametros de sintonizacion del controlador

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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b)

conocidos comd.PCOSTS por cada MV unLPCOST de modo que ese

valor es el coste unitario que supone el movimiento de esa MV.

El manejo de restricciones en las MV's y CV’s coherentemente con la
filosofia del control MBPC. Estas restricciones vienen impuestas, en el
funcionamiento en linea del controlador, por el operador de proceso y son
manejadas por el controlador DMC de tal modo que las MV’s nunca pueden
violar sus restricciones. El controlador intentara mantener todas las CV’s en
sus rangos. Sin embargo, cuando no exista una solucién que permita cumplir
todas las restricciones el controlador relajara aquellas CV’s que considere
menos importantes. Las sintonias que permiten conocer al controlador cuales
son las CV’'s de menor importancia, las que, llegado el caso, tenga que
relajar, son loséqual concern error factotsy son valores que solo puede

establecer el ingeniero de control de proceso.

Otras sintonias del controlador necesarias para el funcionamiento en linea
del controlador son aquellosPCOSTSy los factores de supresion de

movimiento a imponer en cada variable manipulada. Todos estos parametros
de sintonia del controlador son valores que Unicamente pueden ser

establecidos por el ingeniero de proceso, nunca por el operador de planta.

Los factores de supresiéon de movimiento se establecen en cada variable
manipulada para limitar la amplitud de los movimientos de las MV’s y, asi

garantizar una accion de control suave.

Finalmente, de la determinacién de los objetivos en las MV's y CV’s
conforme a los limites impuestos en las variables por parte del operador de
proceso, a las sintonias introducidas por el ingeniero de proceso, a las
previsiones en lazo abierto de las variables controladas y los valores actuales
de las variables manipuladas. Esta determinacion se efectia con un algoritmo
de programacion lineal convencional basado en el principio de minimos

cuadrados implementado dentro del propio métd&del controlador.
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El planteamiento expuesto exige para su viabilidad practica la resolucion de dos

problemas trascendentales:

1. En primer lugar, se debe tratar de conseguir que el tiempo de ejecucion del
simulador dindmico sea inferior al tiempo real de proceso para posibilitar el

funcionamiento en linea del controlador.

En el modelo matricial desarrollado se ha establecido un tiempo de
estabilizacién de 90 minutos (hora y media). Si se establece un ciclo de
ejecucion del controlador de tres minutos, esto exigiria que el simulador
dindmico proporcionase el funcionamiento durante hora y media de la planta
en un tiempo de ejecucion inferior a los tres minutos del ciclo de ejecucion

del controlador.

Para la aplicacion estudiada, las simulaciones de escalones unitarios Unicos
aplicados en las variables manipuladas y de perturbacion ofrecen resultados
de respuesta libre del sistema de hora y media real de proceso en apenas un

minuto de simulacion.

Por lo tanto, si se dispone de una computadora potente en linea con el
controlador, la hora y media de situacion real de planta puede ser simulada
en aproximadamente minuto y medio, un tiempo inferior a los tres minutos
del ciclo de ejecucion del controlador. Con ellel problema de
determinacion, por parte del simulador, de la respuesta libre del sistema

estaria resuelto dentro del tiempo que dura el ciclo de ejecucién de DMC

El medio minuto adicional requerido seria necesario para cargar las
condiciones reales de proceso en el simulador y también para simular una
situacion de proceso mas compleja que la representada por la simulacion de

escalones unitarios en las variables independientes del controlador.
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2.

La prediccion de los movimientos requeridos para unos resultados
determinados en las CV’s supone un caso de optimizacion no lineal de
compleja, y aln no resuelta satisfactoriamente, resolucibn matematica. Este
funcionamiento inverso o determinacion de movimientos para la respuesta
forzada del sistema requeriria un incremento en el tiempo necesario para las
tareas de simulacidon que superaria con creces los tres minutos de ciclo de
ejecucion del controlador. Si el planteamiento no es simplificado a este
respecto entonces no habria posibilidad de funcionamiento en linea del

controlador con un modelo matricial fisicoquimico riguroso.

La simplificacion mas comun que se podria utilizar consistiria en el
desarrollo de un modelo linealizado Unico del proceso por simulacion. La
linealizacion del modelo riguroso es posible dentro de las nuevas utilidades
gue ofrecen las nuevas versiones de los productos de simulacion dinamica

utilizados en el Proyecto.

La ecuacion linealizada del modelo contiene una serie de parametros que son
funcién de las condiciones de entrada, por lo que el modelo linealizado
mantiene su capacidad de reflejar en las salidas posibles cambios en las

alimentaciones o condiciones de operacion.

El modelo linealizado conseguido tendria un espectro de validez mucho mas

amplio de modo que valdria cualesquiera que fuesen las condiciones de

entrada al proceso, lo que representa una ventaja clara con respecto a los
modelos identificados: los controladores basados en modelos identificados

requieren trabajar con un juego de modelos de modo que cada modelo del
juego solo valdra para unas determinadas condiciones de proceso.

En el caso de la identificacion, cuando se produzcan cambios en las
condiciones de entrada al proceso sera preciso cargar otro modelo diferente
del juego mientras que, en el caso de la simulacion, como el modelo

desarrollado es Unico, éste se mantendra con un ahorro de tiempo importante
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en la comunicacion entre el simulador y el controlador. Considerando este
ahorro y teniendo en cuenta que el modelo linealizado puede determinar el
funcionamiento inverso mas rapidamente que un modelo no lineal, se podria
conseguir, en el minuto y medio restante, resolver el problema de la
respuesta en lazo cerrado del sistema lograndose asi la verdadera

comunicacién entre el controlador y el simulador.

El funcionamiento en linea del controlador DMC con un modelo fisicoquimico
riguroso quedaria como se muestra en la siguiente figura. Es destacable la necesidad de
disponer de un sistema de captura y adquisicion de datos de proceso (SCADA) que
pueda servir para el trasvase de la informacion real de proceso en tiempo real al
simulador y permitir asi que el controlador pueda actualizar el modelo ante grandes

cambios en las condiciones de entrada al proceso.

| COSTES ECONOMICOS DE LAS MV's |

LPCOSTS
OPERADOR | INGENIERO |
Sinfonias
Objetivos y
limites en
CV'sy MV's
( Previsiones
delSSen
DMC
MODELQ RIGUROSO 7] Previsiones Objetivos
UNICO — | el Si‘e; enMV's
MODULO |12 20| MbpuLo MODULO
Revision del modelo PREDICTIVO] LP — CONTROL
solo ante grandes Ob]eflvPS
cambios en el proceso enCv's
(off-line)
S | M U LAD R Movimientos calculados
Dl NAM ICO (respuesta en lazo cenado)
FF's CV's MV’'s SP's
Valores reales manipulados
de proceso TAGS
| SCADA | ===| SISTEMA DE CONTROL | DCS

Fig. n° 3. Integracion en linea del modelo riguroso en el controlador.
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En la figura anterior, queda demostrado que la revision del modelo matricial
dindmico Unico sélo se efectuara en el momento que las condiciones de entrada al
proceso cambien de una forma muy apreciable. Para el revisién del modelo Unico seria
necesario el desarrollo de un interfaz que posibilitase en linea la carga del modelo que

se ha repersentado fuera de linea.

Dado que, en este funcionamiento en linea, la actuacion del controlador
permaneceria invariable, es interesante también mostrar las actividades realizadas por el

controlador DMC en su ciclo de ejecucion. Estas tareas aparecen en las siguiente figura:

CICLO EJECUCION DMC

Valores SP MV'S

Valores FF'S RUTINA DE
Valores CV'S PREDICCION

Ultima prediccion

actuales CV'S
Valores SP MV'S

Limites SP RUTINA DE
PROGRAMAC.
Costes LP LINEAL (LP)

Limites CV'S
Objetivos estado
estacionario

RUTINA DE
_ CALCULO DE
Limites SP MOVIMIENTOS

Valores SP MV'S

il

Valores SP MV'S

Movs actuales

HH!

Movs futuros

Fig. n° 4. Esquema de tareas realizadas por el controlador en su ciclo de ejecucién.
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Finalmente la obtencién del modelo matricial del controlador fuera de linea se
ve representada en la figura n® 5 presentada en la siguiente pagina. Es imprescindible
hacer notar que el modulo intermedio no representa mas que la contrastacion de los
resultados ofrecidos por simulacion dinamica con las previsiones que puede ofrecer el
modelo matricial a cargar al controlador. Si esta contrastacion resulta positiva entonces

la validez del modelo fisicoquimico riguroso desarrollado con simulacién sera plena.

DETERMINACION ~ OFF-LINE
DEL MODELO MATRICIAL
DEL CONTROLADOR

FEEDBACK

ESQUEMA

CONTROL DMC

REGULATORIO

,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,,, COMPARACION
b e | DE RESULTADOS

i REVISION DEL MODELO

DETERMINACION
DEL MODELO

I oa—— RECOGIDA |
DE DATOS |

1
,,,,,,,,,,,,,, Ry R

e

SIMULADOR DINAMICO

OFF-LINE

Fig n° 5. Determinacion fuera de linea del modelo matricial del controlador.
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Capitulo 6

RESULTADOS Y CONCLUSIONES FINALES

El presente Proyecto Fin de Carrera se ha realizado dentro del marco del Control
Multivariable Predictivo Basado en Modelos y de la Simulacién de Procesos. El
objetivo del Proyecto se circunscribe a la obtencién de modelos rigurosos desarrollados
mediante simulacion que se puedan usar para el control MBPC de procesos en lugar de
los habituales modelos identificados. La aplicacion practica en la que se pretende
demostrar esta posibilidad considera el controlador multivariable comercial DMC para

una columna despropanizadora de la unidad de recuperacion de ligeros de una refineria.

El acercamiento realizado en este Proyecto a la propuesta realizada tiene un
caracter basicamente tedrico pero demuestra, a las claras, la viabilidad del
planteamiento original y supone, sino la iniciacion, si el seguimiento de una linea de
investigacion muy novedosa, sobre la cual existen muy pocos trabajos realizados y
tremendamente atractiva considerando las ventajas sefialadas a lo largo del Proyecto en

el uso de modelos rigurosos o de primer principio en lugar de modelos identificados.

Para el desarrollo del Proyecto y la consecucion de los objetivos marcados, se ha
seguido un planteamiento coherente con los recursos e informacion disponibles. Este
planteamiento involucra el desarrollo de un modelo riguroso del proceso para unas
condiciones reales de operacion del proceso. Ahora bien, aunque reales, estas
condiciones de operacion son particulares de modo que la validez del modelo

conseguido se circunscribe al entorno de esas condiciones de proceso.

Dentro de este marco, se ha obtenido un modelo estacionario del proceso
exitosamente ajustado con datos reales de planta, especialmente en el tan importante y
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critico aspecto de la opcién o modelo termodinamico que sigue el proceso. Estos datos
reales de planta son esas condiciones particulares de proceso a partir de las cuales se
han desarrollado todos los modelos. EI modelo estacionario conseguido reproduce, de
este modo, fielmente el estado inicial del proceso, en esas condiciones, a partir del cual

comenzaran todos los regimenes dinamicos frente a cambios en las entradas al proceso.

A partir de este modelo, enriquecido convenientemente con los elementos
dinamicos (acumulacién de liquidos y esquema regulatorio basico) necesarios, se ha
desarrollado el modelo dinamico. La fiabilidad de este modelo es tedrica y queda
pendiente, para extensiones futuras, de un ajuste y contrastacion con datos reales de
proceso, no disponibles para el Proyecto. El modelo conseguido ha sido sometido
dentro del propio simulador a la simulacion de escalones en las variables independientes
seleccionadas para el controlador DMC. Los resultados de estas simulaciones, en el

formato adecuado, conforman la matriz dinamica del controlador.

Todas estas actividades han podido ser llevadas a cabo sin transgredir la filosofia
del Proyecto de modo que al menos la posibilidad tedrica de la sustitucion de los
modelos identificados es factible, mucho méas cuando han sido comparadas las
respuestas de simulacién para un programa de movimientos combinados en las variables
de entrada al proceso con las previsiones dinamicas que ofrece el modelo matricial
obtenido para ese mismo programa y los resultados obtenidos han sido muy positivos.
La fiabilidad del modelo riguroso conseguido respecto del programa de elaboracion de
la matriz es muy elevada lo que demuestra la viabilidad de la propuesta realizada.

El acercamiento resulta asimismo pragmatico pues supone que, a partir de
desarrollado el modelo matricial del controlador DMC, el funcionamiento en linea del
controlador permanezca inalterable. Asi pues, el Proyecto ha contado, como principal
premisa, con la necesidad de mantener al maximo la estructura interna del controlador
DMC aprovechando la mayor parte de sus recursos. Esto quiere decir que el disefio del
controlador para el funcionamiento en linea permanecera inmutable respecto de un
proyecto DMC convencional, diferenciandose Unicamente en el modelo matricial

cargado fuera de linea. Por ello, en el capitulo anterior se ha realizado un estudio tedrico
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de la implementacion del modelo riguroso conseguido en el controlador DMC para
facilitar su conexion en linea, recibiendo datos de planta en tiempo real. Este estudio es
evidentemente teérico dado que no se dispone del proceso real en funcionamiento como

para llevar a cabo sobre él una implementacion en linea del controlador multivariable.

Asi pues, los modelos y resultados obtenidos, dentro de los recursos existentes,
son exitosos y cabe pensar que reproducen con veracidad el comportamiento real del
proceso como para que puedan ser usados para el control multivariable del mismo. La
principal conclusion extraida es que la propuesta es viable, al menos cerca de las

condiciones de proceso de partida y en el funcionamiento del controlador fuera de linea.

Y, por supuesto, este Proyecto Fin de Carrera, como muchos otros realizados en
el Departamento de Ingenieria Quimica y Medio Ambiente, al menos pone de
manifiesto la utilidad de la simulacién estacionaria y dinamica como herramienta, no

s6lo para la Optimizacién y Disefio, sino también en el estudio del Control de Procesos.

Finalmente, también es interesante sefialar que este Proyecto, por su caracter
innovador abre una puerta a la investigacion de posibles extensiones futuras siempre y
cuando se disponga de datos reales de proceso y de mejores recursos informaticos. Los
desarrollos futuros podrian considerar un planteamiento en el que se observase la
posibilidad del uso de modelos rigurosos unicos que valiesen con generalidad

cualesquiera que fuesen las condiciones de entrada al proceso.

Esto conduciria al funcionamiento real del controlador DMC en linea con un
modelo riguroso unico siempre que se contase con datos reales de proceso y un juego de
modelos identificados comparable. Estos datos reales de proceso no sélo se usarian para
el ajuste del modelo Unico antes de la elaboracién de la matriz dindmica sino que,
ademas, podrian ser empleados junto con el juego de modelos identificados para
determinar las previsiones que ofrecen el modelo riguroso y los modelos identificados
sobre esos datos. La contrastacion de ambos resultados y la mejora de las previsiones
por parte del modelo riguroso Unico determinarian experimental y definitivamente la

viabilidad de la propuesta original realizada y le darian verdadera aplicabilidad real.
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Anexo 1

LA SIMULACION DE PROCESOS

8.1. La simulacion en Ingenieria de Procesos

Dentro del conjunto de herramientas disponibles para el analisis y el disefio de
procesos, la Simulacion de Operaciones Unitarias y Sistemas Quimicos desempefia un
papel basico y fundamental, muy especialmente en aquellos procesos cuyo grado de
complejidad hace inviable su estudio por métodos analiticos.

Se podria definir brevemente un simulador de procesos como un programa de
ordenador o paquete informatico que puede realizar calculos de balances de materia y
energia de un proceso sea éste un equipo u operacion basica aislada, una unidad de
planta o la planta entera misma. Por otro lado, una simulacion se podria definir como
un modelo matematico de ese proceso que reproduce su comportamiento ya sea en
condiciones estacionarias (simulacion estacionaria) o en condiciones no estacionarias

(simulacion dinamica).

Tal simulacion, modelo matematico, ha de ser cargada en el programa simulador
y ejecutada para que el simulador pueda realizar los célculos de balances de materia y
energia con el objeto de obtener los resultados de simulacion. Estos resultados de
simulacién pueden permitir desde el céalculo y disefio de un cambiador de calor hasta el

desarrollo de un plan de puesta en marcha de una compleja unidad de proceso.

Asi pues, las técnicas de Simulacion de Procesos se fundamentan en el

desarrollo y la obtenciéon de uno o varios modelos matematicos del sistema que se trata
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de simular. EI modelo o los modelos matematicos estan constituidos por una serie de
ecuaciones que representan los balances de materia, de energia, la ecuacion de estado
del sistema, ... Partiendo de ese modelo, se podra obtener informacion del sistema por
meétodos analiticos. Ahora bien, en muchos casos la complejidad de la solucion analitica
hace necesario el uso de métodos numéricos o analdgicos para su resolucion, muy

especialmente en el caso del régimen dinamico.

La simulacién es pues una herramienta informatica de desarrollo muy especifica
pero a la vez potente con la que se pueden resolver simultdneamente las ecuaciones de
ese modelo matematico, ya sea con dependencia del tiempo (simulacién dinamica) o sin

gue intervenga el tiempo (simulacién estatica).

En este punto nos podemos preguntar que mas ventajas se pueden derivar de la
utilizacién de la simulacion. En la actualidad, un ingeniero de procesos, en el curso de
su trabajo normal, necesita llevar a cabo calculos de balances de materia, determinacion
de propiedades fisicoquimicas, determinacion de rendimientos, dimensionamiento de
equipos, calculos de necesidades de potencia eléctrica, etcétera. La Simulacion de

Procesos puede permitir la realizacion de todos estos calculos ingenieriles.

Ademas de realizar el disefio del proceso, el ingeniero debe ademas optimizarlo
desde el punto de vista no soélo técnico sino también econdmico. Esto representa en
muchos casos la realizacién de célculos repetitivos, alterando unas pocas variables del
proceso. El empleo de la Simulacion de Procesos y el buen criterio ingenieril pueden

reducir drasticamente el nimero de céalculos a realizar para la optimizacion del proceso.

Por otro lado, en la puesta en marcha de un nuevo proceso siempre sera
importante contar con personal que haya sido entrenado previamente en el manejo del
mismo, evitando todos aquellos riesgos inherentes a una operacién no adecuada durante
el arranque del proceso. La Simulacion de Procesos, en este sentido, puede ser también

atil para el entrenamiento de personal antes de la puesta en marcha de un proceso.
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Las ventajas de procesar un diagrama de flujo mediante el uso de estas
herramientas informaticas no se limitan Unicamente a la reduccion de gastos de
personal, de recursos de ingenieria y de tiempo en la etapa de disefio del proceso. La
ventaja mas importante es la mayor consistencia de los resultados obtenidos tras el

disefio asistido por simulacion y la optimizacion técnica y econdmica del proceso.

Es, asimismo, muy importante puntualizar que los resultados obtenidos mediante
simulacién han de ser contrastados, en lo posible, con datos reales de una planta ya
existente, para evitar errores debidos a un incorrecto manejo de los simuladores o a

datos erroneos de propiedades fisicoquimicas que puedan ser usados por el programa.

Suele ser practica habitual el empleo de los resultados experimentales de
propiedades fisicoquimicas en lugar de los valores que nos pueda proporcionar el banco
de datos termodinamicos que utiliza el propio simulador, mucho mas cuando se trata de

compuestos no muy comunes.

Asi pues, el verdadero potencial de la simulacién aparecera una vez que el
contraste con los datos reales de proceso haya resultado positivo. Es entonces cuando
las condiciones de operacion de la planta objeto de estudio se pueden optimizar, con el
fin de obtener un determinado objetivo ya sea la reduccion de costes, la mejora de las

calidades de los productos, la optimizacion energeética, ...

8.2. La simulacién estacionaria

Como ya se ha definido, la simulacion estacionaria es un modelo matematico del
proceso que se trata de estudiar que reproduce su comportamiento en condiciones
estacionarias, efectuando tanto balances de materia como de energia para cualesquiera
gue sean las condiciones de entrada al proceso. La simulacidén estacionaria se ejecuta en
el programa simulador. El simulador es un paquete o programa informatico que
proporciona una estructura altamente flexible capaz de adaptarse a cualquier proceso u

operacion basica de modo que se va confeccionando el esquema que se desea simular o
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modelizar en base a los modulos de operaciones unitarias, opciones termodinamicas y

banco de propiedades fisicoquimicas de que dispone el programa.

La mayoria de los simuladores estacionarios son programas abiertos permitiendo

al usuario la introduccion de nuevos médulos, de nuevas opciones termodinamicas o

nuevos datos fisicoquimicos obtenidos experimentalmente mediante la inclusiéon de

instrucciones en lenguaje de programacion Fortran y mas modernamente Visual Basic.

Con este tipo de herramienta, el ingeniero puede conseguir:

a) La optimizacién de las condiciones de operacion del proceso en estacionario.

b) La revision, mejora y ampliacion del disefio previo del proceso.

c) Laidentificacién de cuellos de botella y el estudio de su eliminacion.

d) La reduccion de consumos energéticos y la maximizacion de la produccion.

e) La deteccion de posibles causas de averias y accidentes.

f) El disefio y desarrollo desde el comienzo del proceso.

g) El desarrollo de estudios de viabilidad.

h) El estudio de estrategias de control para el proceso.

8.3. La simulaciéon dinamica

Como ya se ha definido, la simulacién dinamica de un proceso es un modelo
matematico de este proceso que permite determinar su comportamiento en condiciones

no estacionarias mediante el uso de un programa informatico denominado simulador.
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Este comportamiento se traduce en la evolucion a lo largo del tiempo de las variables de
proceso frente a cambios en las entradas al modelo ya sean éstas las condiciones de
alimentacion al proceso o los puntos de consigna del sistema de control del proceso.

También se dan, por supuesto, condiciones de funcionamiento no estacionario
no solo en procesos continuos sino también en procesos discontinuos como puedan ser
procesos tipo “batch” o procesos tales como la pérdida de actividad de un lecho
catalitico. Estos procesos discontinuos son también susceptibles de ser simulados
din@amicamente. La potencia y capacidad de calculo de los simuladores dinamicos se
fundamenta, sobre todo, en que son capaces de resolver de forma simultanea un gran
namero de ecuaciones donde participa la variable tiempo. Estas ecuaciones pueden ser

de caracter algebraico o diferencial y pueden ser lineales o no lineales.

El modelo mateméatico que describe el proceso a simular estaria, por tanto,
constituido por todo ese conjunto de ecuaciones que representan el comportamiento
dinamico del sistema y el simulador seria aquel programa o paquete informatico que
resolveria ese conjunto de ecuaciones en cada ejecucion empleando, para ello, técnicas

de calculo numérico computerizado.

Todos los simuladores dinamicos comerciales disponen de un banco de datos de
propiedades fisicoquimicas, de un banco de modelos termodinamicos y de una libreria
de modelos que barre todo el espectro de las operaciones basicas mas comunes en la

industria quimica y de los elementos de control mas habituales.

De un modo muy similar al de los simuladores estacionarios, los simuladores
dindmicos comerciales tienen una estrutura flexible que pemite de una manera mas o
menos sencilla el desarrollo de modelos dindmicos de los procesos a simular
pudiéndose combinar los distintos médulos de la libreria de modelos con ecuaciones “a
medida”. Incluso, el usuario de estos programas puede editar los modelos que vienen
incluidos en la libreria para hacerse sus propios modelos con el grado de rigor en la
modelizacion que se desee. Un aspecto diferenciador entre los distintos productos

comerciales de simulacién estacionaria es, por lo tanto, el caracter mas o menos abierto
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gue pueda tener el programa lo que determina en gran parte su mayor o0 menor éxito

entre los usuarios de este tipo de programas.

El usuario puede conseguir mediante simulacion dinamica:

a)

b)

d)

f)

9)

h)

No solo la mejora sino la optimizacion de los consumos energéticos del
proceso modelado, de la capacidad de produccién en procesos continuos en

estado transitorio o discontinuos, teniendo presente el sistema de control.

La definicién, estudio y mejora de estrategias de control avanzado: por
ejemplo, el estudio de una estrategia de control inferencial.

La evaluacion y desarrollo de procedimientos y “recetas” de parada y puesta

en marcha de procesos continuos y discontinuos.

La evaluacion de situaciones de riesgo y emergencia para evitar en la medida

de lo posible accidentes y mejorar la seguridad en el proceso.

El modelizado de operaciones inherentemente discontinuas: reactores tipo
“batch”, destilaciones discontinuas, lechos de adsorcion en configuracion de

tipo dual paralelo, ...

El desarrollo y uso de modelos fisicoquimicos rigurosos para el control
multivariable predictivo MBPC en lugar de los habituales modelos
identificados. El estudio de la viabilidad de esta propuesta es de lo que trata

el presente Proyecto Fin de Carrera.

La interconexion del sistema de control de proceso con el simulador

dindmico como herramienta de optimizacion en linea.

El entrenamiento de personal de planta y la mejora de los procedimientos de

operacion gue se estan empleando en ésta.
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8.4. Avances en la simulacién dinamica

La implantacion de los simuladores dindmicos de proceso se ha ido realizando a
lo largo del tiempo més lentamente que en el caso de los simuladores estacionarios. Ello
ha sido debido a la dificultad que supone el planteamiento de modelos relativamente
complejos que incluyen multiples ecuaciones diferenciales, asi como a los mayores

requerimientos de computacion que suelen acompafiar al desarrollo de estos modelos.

Tradicionalmente, los costes de desarrollo y mantenimiento de este tipo de
técnicas han sido muy elevados con lo que una gran parte de los desarrollos existentes
en el mercado se han centrado en aspectos muy especificos de proceso que pudieran

resultar criticos para justificar la inversiéon a realizar.

Sin embargo, en los ultimos afios, esta situacion ha cambiado. El aumento de la
capacidad de calculo y de la velocidad de computacion de los ordenadores ha facilitado
la aparicién en escena de nuevos programas de simulacion dindmica mas asequibles y
con aplicaciones mas generales. La nueva generacién de paquetes de simulacion
dinamica, entre los que destacan Aspen Dynamics & Custom Modeler de Aspen Tech.,
HYSYS de Hyprotech y PROTISS de Simulation Sciences, facilitan el desarrollo de
modelos relativamente complicados sobre plataformas mas accesibles tipo PC.

Pero, sobre todo, ofrecen una significativa reduccion de recursos materiales y
humanos necesarios para el desarrollo de estos modelos. Esto redunda principalmente
en la reduccion del tiempo necesario para el desarrollo de un modelo dinamico riguroso

de las unidades de proceso mas comunes.

Ademas, los nuevos simuladores dinamicos han sido dotados de una interfaz
grafica mas comoda y amigable, similar a la de los simuladores estacionarios. El usuario
ya puede olvidar la poco gratificante experiencia que suponia el desarrollo de modelos

en condiciones no estacionarias por edicion en formato texto, incluso de las unidades
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mas simples (ver figura 2 en la pagina siguiente), en los sistemas de simulacion que

existian hasta hace bien poco como el programa SPEEDUP de Aspen Tech.

Se podria decir en defensa de SPEEDUP y de otros simuladores que usan un
entorno similar, poco potente graficamente donde ha de editarse el modelo (figuras 1y
2), que los modelos que desarrollan estos simuladores son modelos completamente
abiertos y personalizables y que para la elaboracion de éstos es preciso tener un
conocimiento profundo del proceso a simular mientras que los modelos que se pueden
elaborar con Aspen Dynamics y similares son cerrados (los que nos proporciona la
libreria de modelos del programa) y que cualquiera, sin un conocimiento previo del

proceso, puede comenzar el desarrollo del modelo pudiendo incurrir en graves errores.

S0L183-I- Integrating from Comamand Settings Hodify Wiew

SOL183-1- Integrating From SPEECLF Time—serles Flots ([6_RT_1)
SO0L183= 1= Integrating From ﬁ'
: 1 w 0o i
gRLESR
E8g
g £ ko ER
Egegk ]
| | I }ﬁ
i

Fig. 1. Entorno grafico de SPEEDUP de Aspen Tech.
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Fig 3. Entorno graf

ico de Aspen Custom Modeler de Aspen Tech.
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Estas afirmaciones no son totalmente ciertas: mientras que Aspen Custom
Modeler permite la elaboracion de modelos abiertos perfectamente personalizables (en
inglés “custom” significa personalizar) a la medida del usuario y exige el conocimiento
del proceso a modelizar, Aspen Dynamics es una potente herramienta grafica (figura 3)

y el motor de simulacion de los modelos desarrollados con Custom Modeler.

Ademas, la generalizacion de las tecnologias de programacién orientada a
objetos permite asimismo una perfecta integracion de estos programas informaticos con
el resto de herramientas del usuario, como hojas de célculo, los simuladores
estacionarios y programas de disefio de control, muy especialmente en el area del
Control Multivariable Predictivo. El presente Proyecto Fin de Carrera es un claro
ejemplo de esto. Por otro lado, el desarrollo de modelos muy complejos tampoco
supone una dificultad para las nuevas herramientas pues es posible la elaboracion de
modelos dindmicos a gran escala con sistemas informéticos que permiten repartir la

carga total de computacion entre varios equipos trabajando en paralelo.

Todo esto se traduce en una mayor aceptacion de estos paquetes informaticos
por parte de las empresas e ingenierias del sector quimico. El éxito no es completo pues,
en la practica, la simulacion estacionaria sigue siendo la técnica més frecuentemente
utilizada para representar el comportamiento dinamico de un sistema, a través de
multiples casos estudiados en estado estacionario. La flexibilidad y sencillez de esta
forma de proceder proporciona resultados muy aceptables en areas como la de la
Optimizacion de Procesos pero no en areas como la del Control de Procesos donde no
s6lo es importante saber el estado estacionario inicial y el final sino también conocer

cual es la evolucion transitoria entre estado y estado.

En efecto, una de la caracteristicas mas interesantes de las herramientas
dinamicas de simulacion es que permiten al usuario disponer de una visibn mas
completa de las interacciones entre las distintas unidades de proceso y el sistema de
control de modo que una de las areas en las que su aplicacién puede presentar un mayor
potencial es la del Control de Procesos, muy especialmente en el area de desarrollo de

modelos dindmicos multivariables predictivos.
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Precisamente en este aspecto se basa el planteamiento de este Proyecto Fin de
Carrera: el desarrollo de modelos fisicoquimicos rigurosos (“first principle models”)
que puedan reemplazar a los modelos identificados para el Control Multivariable
Predictivo. Aunque la conclusiones a las que se lleguen no resulten totalmente positivas,
los resultados de simulacién desde luego siempre podrian ser utilizados en un proyecto

convencional de Control Multivariable Predictivo para:

» La definicion del proyecto y una evaluacion econémica previa del mismo.

* La determinacion de la importancia de cada una de las variables que sean

candidatas a manipuladas, controladas y de perturbacion en el controlador.

» El desarrollo de correlaciones inferenciales que hayan de ser cargadas en el

controlador multivariable.

* La simulacion de pruebas en escalon para optimizar la duraciéon de las

pruebas reales en planta y los recursos que se van a consumir en éstas.

Como norma general, la elaboracién de un modelo fisicoquimico riguroso fiable
puede llevar el doble o incluso el triple del tiempo necesario para desarrollar un modelo
estacionario del mismo proceso. Sin embargo, la disponibilidad previa de un modelo
estacionario fiable simplifica enormemente el trabajo de desarrollo del dinamico. Adn
asi, el esfuerzo que supone la recopilacion y depuracion de datos de planta necesarios
para contrastar los modelos estacionario y dinAmico suelen implicar mucho mas tiempo
gue el desarrollo de los propios modelos con lo que es preciso establecer un equilibrio

entre el rigor de los modelos y el tiempo invertido en su desarrollo.

La transformacion del modelo estacionario en el modelo dinamico suele ser muy
sencilla una vez que el modelo estacionario ha sido enriquecido con los necesarios

parametros geométricos de cada uno de los equipos del proceso. Una vez hecho esto el
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modelo estacionario sera exportado al simulador dinamico; por ejemplo, de Aspen Plus
a Aspen Dynamics siendo preciso incorporar la configuracion del esquema regulatorio
basico que emplea el proceso ya dentro del programa Aspen Dynamics.

8.5. Productos comerciales de simulacion

Desde relativamente hace poco tiempo, los productos comerciales de simulacion
se vienen comercializando, a precios relativamente asequibles. Estos programas
informaticos no sélo son accesibles para las ingenierias o las empresas sino que también
pueden ser adquiridos a precios mas bajos por las escuelas de ingenieria para la

formacion de alumnos bajo la formula de licencias académicas.

Los paquetes comerciales se han ido renovando continuadamente a lo largo de
los afios, en la mayoria de los casos basandose en la experiencia de los propios usuarios,
lo que ha permitido la actualizacion de estos productos a precios relativamente bajos.
Sin embargo, también se ha ido produciendo una seleccion natural de modo que,
actualmente el numero de opciones comerciales de calidad se ha reducido enormemente.
En la siguiente tabla se muestran los productos de simulacion estacionaria y dinamica

que, en la actualidad tienen mayor aceptacion:

Tabla 1. Principales programas de simulacion

SIMULADOR COMPANIA  APLICACION

Aspen Plus 10.0. Aspen Tech. Simulacion estacionaria
Aspen Dynamics & Custom Modeler 10.0. Aspen Tech. Simulacioén dinamica
HYSYS 1.2. Hyprotech Simulacion estacionaria
HYSYS 1.2. Hyprotech Simulacién dinamica
ChemCAD 4.0. Chemstations Simulacion estacionaria
PROTISS Sim. Sciences Simulacion dinamica

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera
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Entre todos destacan las soluciones informéaticas proporcionadas por la empresa
Aspen Tech., empleadas para la realizacién este Proyecto Fin de Carrera:

1. Aspen Plus version 10.0.: Se trata de uno de los mejores simuladores
estacionarios disponibles en el mercado y su empleo estd muy extendido a
escala mundial por su facilidad de manejo, sus potentes bancos de datos y las
multiples utilidades que ofrece: manejo de solidos, electrolitos y polimeros,

incorporacion de médulos de optimizacion y de célculo de costes, ...

2. Aspen Custom Modeler version 10.0.: Este programa de simulacion
dindmica permite la elaboracion de modelos dinamicos del proceso a simular
“a medida” y con el rigor que se desee. Su uso también empieza a estar muy
extendido en las industrias e ingenierias del sector. Presenta perfecta
compatibilidad con el simulador Aspen Plus, manejando ambos los mismos

bancos de propiedades fisicoquimicas y modelos termodinamicos.

3. Aspen Dynamics version 10.0.: Es el motor de simulacion dindmica de
procesos. Presenta una perfecta compatibilidad con los dos anteriores. Sin
embargo, no esta preparado para la elaboracion de modelos personalizados
por el usuario. A diferencia de Custom Modeler, los modelos que se pueden
elaborar en Dynamics no son modelos abiertos, son modelos completamente
cerrados. Aspen Dynamics & Custom Modeler constituyen un binomio que
ofrece todas las herramientas de SPEEDUP pero con una interfaz con el

usuario mucho mas amigable, similar a la del simulador Aspen Plus.
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Anexo 2

EL CONTROLADOR COMERCIAL DMC

9.1. Introduccion

El Control Multivariable Predictivo (MBPC) constituye en la actualidad el
estado del arte en el area del Control de Procesos. La tecnologia MBPC se emplea hoy
en dia en multitud de campos, destacando las aplicaciones en el refino del petréleo, la
industria petroquimica, papelera, alimentaria, de los plasticos, de los fertilizantes,...

Con el paso de los afios, se han desarrollado distintos algoritmos MBPC, la
mayoria de los cuales quedan obsoletos incluso antes de su publicacion dado el gran
dinamismo de este campo del Control de Procesos y, aunque existe un parecido notable
entre los distintos algoritmos, el que mas éxito ha tenido con diferecia es el algoritmo
DMC, desarrollado primero por la empresa DMCCorp. y actualmente distribuido por
Aspen Tech. Aungue en este anexo se presente de forma genérica el control MBPC, las
referencias a aspectos concretos se haran para DMC.

Entre las muchas mejoras que pueden derivarse del empleo del control MBPC en

lugar del Control Tradicional o las técnicas de Control Avanzado cabe destacar:

a) Permite la solucion de problemas de control con comportamientos dinamicos

no usuales: largos tiempos muertos, respuesta inversa, ...

b) Maneja directamente problemas de control interactivos de tipo multivariable

como, por ejemplo, el acoplamiento que se produce en el control de
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columnas de destilacion cuando se trata de controlar simultaneamente las

calidades de los productos de cabeza y de fondos.

c) Posee una compensacion inherente de los retardos puros del sistema.

d) Introduce de modo natural la accién de control en adelanto para la

compensacion de perturbaciones medibles.

e) Es particularmente atractivo para el personal de planta que posee una

formacion limitada en problemas de control.

f) Su aplicacion puede ampliarse a la optimizacion en linea enriqueciendo el

modelo que usa el controlador con la adecuada informacién econémica.

9.2. El sistema DMC

El controlador comercial DMC de Aspen Tech., también denominado DMCPlus,
es un controlador multivariable predictivo usado, en la actualidad, en multitud de
procesos industriales con el objeto de conseguir la implementacion de un control
multivariable optimo con restricciones. El controlador DMC es capaz de maximizar el
beneficio econémico del proceso que regula garantizando un control no agresivo,
reduciendo el impacto de perturbaciones y proporcionando una operacién de proceso

consistente en la que no se violan las restricciones del sistema.

El paquete informéatico DMCPIlus contiene software disefiado para:

» Evaluar graficamente los datos de respuesta de planta capturados durante la
fase de “step-tests” de planta del proyecto DMC. Tales datos son vitales para
desarrollar, fuera de linea, un modelo matematico MIMO del proceso

empleando la herramienta DMCModel de DMCPlus.
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De hecho, DMCModel ha sido la Unica herramienta usada durante este

Proyecto para la elaboracion de tal modelo matématico de entradas-salidas.

Desarrollar un modo de representacion dinamica, numeérica y multivariable

de la respuesta del proceso ante cambios en las condiciones de entrada.

Se emplearan técnicas de identificacion para desarrollar el modelo
matematico y para encontrar todas las relaciones de interdependencia que se
producen simultdneamente entre las entradas y las salidas del modelo.

Las herramientas de identificacion se encuentran también dentro de
DMCModel pero su utilizacion, en este Proyecto, se hard coherentemente
con el planteamiento propuesto: el empleo de modelos fisicoquimicos

rigurosos desarrollados mediante simulacion en lugar de los identificados.

Evaluar gréficamente los resultados de la identificacion del modelo obtenido,

también con DMCModel. Caso de que dispusiese de datos de “step-tests” de
planta, se podria usar esta utilidad con el objeto de comparar las respuestas
gue proporciona el modelo matematico desarrollado con los resultados de las

pruebas de “step-tests” reales de planta.

Este hecho habria resultado muy interesante en este Proyecto: si se hubiese
dispuesto de datos de pruebas de “step-tests” y de modelos desarrollados
mediante identificacion para el proceso se podria haber comparado las
predicciones que proporciona el modelo fisicoquimico riguroso desarrollado,
en el Proyecto, mediante simulacién con los datos reales de “step-tests” y
con las predicciones conseguidas para un modelo identificado comparable.

Tal analisis habria sido util para determinar si mediante simulacién se puede
conseguir un modelo que cargar a DMC mejor que los identificados o, al
menos, comparable, lo que habria servido para corroborar la viabilidad de la

nueva optica propuesta para el control multivariable predictivo.
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Identificar e incorporar las restricciones de proceso, de equipamiento, de
seguridad y medio ambiente. Tal aspecto y los siguentes ya no son objeto del
presente Proyecto Fin de Carrera.

Desarrollar unos objetivos de control del proceso (beneficio maximo)

empleando informacion econdmica del proceso recogida para tal proposito.

Simular el comportamiento del controlador fuera de lindalie) y ajutar

sus parametros (sintonizacion) empleando DMCSimulate y DMCBuild.
Generar el archivo de sintonizacion en lineal{n€) del controlador, lo que
es necesario para llevar a cabo la prediccion, la optimizacion local y los

célculos de movimiento del controlador multivariable DMC.

Implementar finalmente el controlador multivariable en linea.

DMCPIlus ha sido desarrollado para ayudar a incrementar la rentabilidad de

plantas en operacibn a gran escala, permitiendo a los usuarios identificar el

comportamiento dinamico del proceso matematicamente y controlandolo lo mas

cercanamente posible al 6ptimo econdémico. Tal aspecto permite modos de operacion en

las condiciones mas favorables: maximos rendimientos, maximas conversiones o

minimos costes de operacion de planta. Por ello, las principales caracteristicas de

DMCPIlus podrian ser resumidas de la siguiente forma:

Control multivariable de procesos con varias variables a regular mediante la

manipulacion simultanea de varias variables manipuladas.

Alta interactividad entre las variables de entrada y de salida del proceso.

Identificacion del modelo matricial dinAmico del proceso.
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* Incorporacion del control en adelanto. Consideracion de las perturbaciones

medibles que afecten apreciablemente al control como variables de entrada.

* Manejo de restricciones sobre las variables de entrada y salida del modelo, e

incluso sobre la velocidad de variacion de las variables manipuladas.

» Optimizacion econémica empleando algoritmos de programacion lineal.

Un controlador multivariable DMC con una variable manipulada y una variable
controlada puede tener, al menos, el mismo rendimiento que un controlador PID
tradicional. Sin embargo, la implementacion de un controlador DMC solamente estara
justificada en procesos industriales a gran escala donde existan problemas de control
multivariable dificilmente abordables por parte de un control regulatorio basado en

lazos simples de control con algoritmo PID.

Ademas, el Control Multivariable Predictivo cubre otras lagunas del Control
Tradicional. Los problemas de elevada interactividad entre las variables de entrada y de
salida que derivan en situaciones tales como el acoplamiento en el control simultaneo de
las calidades de cabeza y de fondos de muchas destilaciones no pueden ser resueltos con
el Control Basico. Un proceso es considerado interactivo cuando cada variable de salida

de proceso se ve afectada simultaneamente por varias variables de entrada y viceversa.

El controlador multivariable predictivo DMC puede manejar procesos donde el
namero de grados de libertad resulte positivo, negativo o nulo. En la terminologia del
control multivariable un proceso se considewadrado cuando en él no hay grados de
libertad. En un proceso cuadrado el nimero de variables independientes disponibles es
igual al niumero de variables dependientes a controlar de modo que el proceso tendria un

anico punto de operacion.

Un proceso se denomimastrecho cuando, en él, el numero de variables a

controlar estrechamente es superior al nimero de variables independientes disponible de
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modo que el numero de grados de libertad del proceso resulta negativo. En este caso, el
controlador multivariable no podra ser capaz de satisfacer todas las peticiones de control
gue se le estan efectuando de modo que sera preciso definir en el controlador una serie

de prioridades con el objeto de que pueda llevar a cabo su cometido de control.

Para abrir una ventana de operacion para el controlador, habra que indicarle que
objetivos de control son los de mayor importancia, cuales pueden ser relajados y hasta
gue punto pueden ser relajados. De hecho, el controlador multivariable predictivo DMC
tendra en cuenta la importancia relativa de cada una de las variables controladas a través
de los denominados factoresgtial concern error factofslos cuales son parametros

de configuracion y sintonia de DMC.

Para cada variable controlada existira @wgual concern error factdrque
determinara el peso de esa variable de salida del modelo en el esquema de prioridades
del controlador cuando se produzcan grandes perturbaciones externas que amenacen con

causar violaciones en el control del sistema.

Finalmente, un proceso se considangho cuando, en él, el nimero de grados
de libertad resulte positivo. En este tipo de procesos, existe un mayor numero de
variables independientes que de controladas de modo que la ventana de operacion es

amplia. Hay muchos modos de operacion y todos son perfectamente validos.

Por ello, habra que indicarle al controlador multivariable un criterio para que
pueda discriminar entre los distintos puntos de operacion y, asi, elegir el mejor. Este
criterio serd el econdémico, entrando en juego, en este instante, el algoritmo de
programacion lineal (LP): el controlador debera operar en aquel punto que garantice un
beneficio maximo o un coste minimo. La situacion es reconocida por el controlador
multivariable DMC como un problema de optimizacion y lo tratara de resolver usando

el algoritmo de programacion lineal.

Para resolver el algoritmo es preciso introducir en el médulo LP del controlador

la informacién econdémica necesaria. Esta informacién viene expresada en forma de
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costes unitarios de movimiento de cada una de las variables manipuladas. Estos costes
unitarios son otros parametros del controlador DMC que se denominan LPCOSTS. La
solucion que proporcionard el algoritmo de programaciéon lineal sera el 6ptimo

econdmico aunque esta solucién debe satisfacer todas las restricciones establecidas.

De todo lo anteriormente dicho trasciende la enorme importancia que tiene la
determinacion del nimero de grados de libertad del proceso para el que se vaya a
implementar un controlador multivariable. El nimero de grados de libertad sera la
diferencia entre el nUmero de variables independientes y dependientes en el proceso. Si
se desea controlar una variable dependiente en un valor fijjo entonces el controlador
pierde un grado de libertad, pero si se quiere controlar ésta en un determinado rango

entonces el controlador gana libertad, tanto mas cuanto mas amplio sea dicho rango.

Exactamente lo mismo pasa con las variables independientes del proceso; cuanto
mas estrecho sea el rango en el que esta permitido el movimiento de una variable

manipulada menor sera la libertad que tenga el controlador.

9.3. Terminologia

Las variables que emplea el modelo matricial MIMO (entradas y salidas

multiples) del controlador multivariable comercial DMC pueden ser clasificadas como :

* Variables dependientes:
[0 Variables manipuladas: MV’s.

[0 Variables de perturbacion éeedforward: DV’s o FF's.

* Variables independientes:
[0 Variables controladas: CV’s.

[0 Variables de restriccion.
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Las variables manipuladas son variables que el controlador multivariable
puede ajustar, siempre dentro de unos limites, para efectuar el control del proceso.
Directa o indirectamente, son las valvulas de control sobre las que el controlador DMC

manda ordenes de apertura y cierre para la regulacion del proceso.

Ahora bien, dado que por debajo del controlador multivariable siempre existira
un esquema de control regulatorio basico, entonces las variables manipuladas seran,
mas bien, los puntos de consigna de los controladores que constituyen ese sistema
regulatorio basico. Junto con las variables de perturbacion, las manipuladas son
variables independientes de proceso, pero, a diferencia de las de perturbacion, son
variables de salida del modelo del controlador.

Las variables de perturbacion son variables que influyen en el control del
proceso pero que en modo alguno pueden ser manipuladas por el controlador
multivariable, como, por ejemplo, la temperatura ambiental o las condiciones de
alimentacion a la unidad o proceso. Unicamente se tendran en cuenta como variables
perturbadoras aquellas medibles cuya influencia en el sistema a controlar sea lo

suficientemente importante.

Las variables controladasson las que responden a cambios en las variables
independientes del modelo pero que no pueden ser manipuladas directamente por el
controlador. Mejor dicho, es preciso ajustar simultdneamente las variables manipuladas
para conseguir el resultado de control deseado en las variables controladas, teniendo

presente el valor que puedan tener las variables de perturbacion.

Un buen ejemplo de variables controladas son las purezas de los productos del
proceso. Las variables controladas son variables dependientes de las manipuladas y de

las de perturbacion y son siempre variables de entrada al modelo del controlador.

Lasvariables de restriccionson variables que han de ser controladas, no en un

punto de consigna como las variables CV’s, sino dentro de un rango. Como las
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variables controladas, las variables de restriccion son variables de entrada al modelo del

controlador, dependientes de las variables manipuladas y de las de perturbacion.

En la siguiente figura se representa el esquema elemental de funcionamiento del

controlador DMC actuando sobre el proceso que trata de controlar.

MODELO Cv's
CONTROLADOR
DMC

FF's

PROCESOD
My's A
CONTROLAR

Figura 1. Terminologia béasica.

Unicamente las variables manipuladas son variables de entrada del modelo
matematico mientras que el resto son variables de salida. Este modelo matematico es un
modelo matricial; por ello, la denominacion del controlador: DMCRignamic Matrix
Controller’. En el modelo, las variables dependientes conforman un vector de variables
a controlar que se puede expresar como el producto de una matriz de coeficientes

multiplicada por el vector de variables independientes (manipuladas y de perturbacion).

El modelo esta representado por esa matriz dinamica de coeficientes que son,
sencillamente, los valores numéricos minuto a minuto de los cambios en las variables
dependientes a lo largo del tiempo resultantes de la aplicacién de un escaldn unitario en
unidades de ingenieria en cada una de las variables independientes. Ademas, el modelo

matricial cumple los principios de linealidad y superposicion.

En resumen, el modelo que emplea el controlador DMC es un modelo matricial

dinamico representado por la matriz dinamica del controlador. Un buen ejemplo de
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matriz dinamica de un controlador multivariable DMC seria el representado en la figura

n°. 2. Este modelo contaria con cuatro variables dependientes y tres independientes. Las

denadas por filas y las dependientes por columnas, de

an or

7

variables independientes est

modo que cada columna representa la influencia que tiene cada variable independiente

sobre la variable dependiente de esa columna. En realidad, cada celda de la matriz

representa el modelo vectorial de un subproceso cuya entrada seria la variable

independiente fila y cuya salida seria la variable dependiente columna correspondiente.

Puede ocurrir que una variable independiente fila no afecte en modo alguno a

Ita

na que resu

~

cierta variable dependiente columna o que su influencia sea tan peque

Iguna de subproceso en la

7

, N0 aparecera curva a

despreciable o inapreciable . En ese caso

celda correspondiente de la matriz dinamica.

Eso es lo que ocurre en la matriz dinamica del controlador DMC representada en

la figura n°. 2: la influencia que pueda tener la variable manipulada punto de consigna

del controlador de caudal FC101 (FC101.SP) en la variable a controlar PV101 es tan

del controlador.

amica

s

la pena tenerla en cuenta en la matriz din

pequefia que no merece

Fud 01 [PERCNT) AC462 [DEG.F) THS2 (DEG.F)

T3 [PERCHNT)

[ e

T —

W2 E

400 50 g0 FOOoED

R e

T —

400 50 g0 FOOED

0 20 20

(9154 4510124

Figura 2. Modelo matricial del controlador multivariable comercial DMC.
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Hay que hacer notar que, en este ejemplo de modelo matricial, no hay variables
de perturbacion pues todas las variables independientes son puntos de consigna del

esquema regulatorio basico que subyace por debajo del controlador multivariable DMC.

En cada grafica se puede observar que tras un periodo de tiempo mas o menos
largo se alcanza un valor estable. Dicho valor viene representado junto a la gréfica y no
es mas que la ganancia alcanzada en estado estacionario por la variable dependiente

cuando se ha aplicado un escalon unitario en la independiente.

9.4. Disefio y comisionado de un controlador DMC basado en

modelos identificados

Los pasos requeridos para el disefio y comisionado de un controlador DMC son:

1. Siempre que sea necesario, la instalacion previa de un sistema de captura y
recogida de datos de planta SCADAA y la modificacion del sistema

regulatorio basico para que acepte las ordenes del controlador multivariable.

2. La revision del sistema regulatorio basico y sus sintonias. Previamente a la
realizacion de pruebas en planta, hay que comprobar que toda la
instrumentacion se haya en perfectas condiciones y hay que revisar y, en su
caso, refinar la sintonizacion de los controladores que configuran el esquema

regulatorio basico. Incluso, a veces, es preciso replantear todo este esquema.

Esta etapa es vital pues el buen comportamiento del controlador DMC
depende considerablemente del funcionamiento del esquema de control
regulatorio basico subordinado. Esta fase durara a lo sumo dos dias.

3. La realizacion de los “pre-tests” en planta, previos a las verdaderas pruebas

de “step-tests”. Como en los “step-tests”, pero a modo de estudio preliminar,

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Anexo 2

12 de 24

se aplicaran escalones sobre cada una de las variables manipuladas y se

monitorizard la respuesta en las controladas.

Con ello se adquirira informacion preliminar sobre el comportamiento

dindmico del proceso, los tiempos de establecimiento (horizontes de tiempo
hacia el estado estacionario), la sintonizacion del controlador, la amplitud
gue hay que imprimir a los movimientos en las variables manipuladas en la

fase de “step-tests” y la calidad de las sefales procedendes el sistema DCS.

Durante esta fase de “pre-tests”, el proceso debe operar con la estructura de
control que requiere el controlador multivariable para verificar ain mas la
fiabilidad de la instrumentacion de planta. Tal estructura de control fue
establecida en las dos fases anteriores del disefio y comisionado del
controlador. Se estima una duracion aproximada de tres dias para la

realizacion de estas pruebas “pre-tests” en planta.

La realizacion sistematica de “step-tests” en planta variando el mayor
ndamero de variables manipuladas con el objeto de determinar los efectos en
las principales variables a controlar junto con la captura y almacenamiento

de los resultados de las pruebas en tiempo real.

Esta fase es clave y el éxito en el disefio del controlador DMC depende en
gran medida de lo bien o mal que se hagan estas pruebas en planta. Durante
la realizacion de los “step-tests”, el proceso puede operar con normalidad, no

siendo ni siquiera necesario que se encuentre en estado estacionario.

Unicamente, se debe mantener la configuracion y sintonizacion final del
esquema regulatorio basico siendo preciso ademas de que los movimientos
de compensacion en las variables manipuladas para el mantenimiento de la

produccion normal no sean realizados con una sincronizacion perfecta.

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Anexo 2

13 de 24

Durante la fase de “step-tests” se han de tomar datos minuto a minuto
durante las 24 horas del dia. Por ejemplo, para una unidad de crudo, la fase
de “step-tests” puede durar entre 10 y 14 dias.

Cada variable manipulada (cuatro en el caso de este Proyecto) se mueve una
media de 10 veces en los “step-tests” sin que se mueva a la vez ninguna otra
variable manipulada y generalmente se espera un tiempo del orden del
horizonte de tiempo hacia el estado estacionario (hora y media en el caso de
este Proyecto). En virtud de ello, para la realizacion de los "step-tests” de un
proyecto DMC para la Despropanizadora, pero basado en la identificacion,
se requeriria como minimo ¥ 10 x 1,5 horas = 2,5 dias pero se podria

estimar, de una forma conservadora, una duracion de una semana.

El desarrollo de un modelo dinamico del proceso a partir del analisis de los
datos de “step-tests” y el uso de las herramientas de identificacion. Antes del
desarrollo del modelo matricial dependiente del tiempo es preciso efectuar,
en algunos casos, la transformacion de algunas variables controladas, el
filtrado de los datos y su adecuacion al formato de DMCModel, asi como la
eliminacién de porciones de datos malos producidos por un funcionamiento
deficiente en algun controlador, por errores de medida en algun indicador o
por cualquier otra circunstancia que haga pensar que esa porcion de datos no

es valida para la determinacion de la matriz dinamica del controlador.

La adquisicion de la necesaria informacion economica sobre el coste o
beneficio que involucra el movimiento de cada una de las variables
manipuladas, asi como el establecimiento de la funcidon objetivo para el

algoritmo de programacion lineal con todas sus restricciones.

El establecimiento de factores de supresion de movimiento en las variables

manipuladas y degqual concern error factotsen las controladas.
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8. El ensayo del controlador multivariable DMC fuera de linea, sin conexion al

proceso en tiempo real, usandse@ftwareproporcionado para tal proposito.

9. La carga en la computadora de control de proceso del archivo de sintonias

del controlador cuando se encuentre en linea de proceso.

10.La sintonizacién del controlador DMC en modo lazo abierto.

11.El comisionado y seguimiento del funcionamiento del controlador en linea y

el refinado de su sintonizacién si se hiciese necesaria.

9.5. Parametros de sintonizacion del controlador DMC

Los factores de supresion de movimientm@Ve suppression factdysy los
factores tqual concern error factofsson parametros de sintonizacion primaria del
controlador comercial DMC. Aunque no es objeto de este Proyecto la sintonizacion de

estos parametros parece muy interesante explicar a que atiende su existencia.

Para cada variable manipulada existird un factor de supresion de movimiento
mientras que para cada variable controlada existir@gual concern error factdr Los
factores de supresion de movimiento penalizan la amplitud de los movimientos a
realizar en las variables manipuladas durante cualquier accién de control que realice el

DMC. De este modo, se evitaran acciones de control excesivamente agresivas.

Por otro lado, loséqual concern error factotgpermiten al usuario especificar
gue variables a controlar son prioritarias y cuales no lo son, tanto cuantitativa y como
cualiativamente. Esto tiene especial interés en procesos en los que no se dispone de
grados de libertad y en los que es imposible satisfacer todos los requerimientos de

control sin salirse de las restricciones de proceso.
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Incluso, las Ultimas versiones del controlador comercial DMC permiten
especificar para cada variable controlada valores eglidl concern error factdr
menores para cuando tal variable controlada se encuentre proxima a sus limites superior
e inferior de modo que el controlador pondra una mayor atencion automaticamente

sobre aquellas variables controladas que se aproximen a sus limites.

El tercer tipo de parametro importante a ajustar dentro de un controlador
comercial DMC es el de costes. Los codtE£COSTSson los costes asociados al

movimiento de cada variable manipulada.

Cuando el controlador puede satisfacer todos los requerimientos que se le han
hecho y aun dispone de grados de libertad adicionales, es posible mover el punto de
operacion del proceso hacia otro punto de operacion cuyo beneficio asociado sea mayor.
Para que el controlador sea capaz de moverse hacia el punto éptimo, tiene que tener
informacion sobre los costes del proceso, el precio de los productos, el coste de la carga
y de los consumos energéticos, ... Toda esta informacién puede quedar condensada en
un coste asociado a un movimiento en escaldn unitario en cada variable manipulada. Tal
coste unitario es eLPCOST de la correspondiente variable manipulada. Con los
LPCOSTSy el algoritmo LP, se podria encontrar entonces aquel punto de operacion

econdémicamente Optimo del que se hablaba antes.

Estos tres parametros son los parametros de sintonizacién primaria del
controlador DMC. Tales pardmetros determinan conforme a lo dicho el comportamiento
del controlador. Son parametros que no se encuentran, sin embargo, accesibles o
disponibles para el operador del sistema de control. Solamente puede ser el técnico de

control quien determine cuales son los valores que deben tener estos parametros.

Cuando el controlador DMC esté conectado y dirigiendo el esquema regulatorio
basico de control de proceso, el operador de control si puede establecer otros parametros
de funcionamiento del controlador: el numero de variables controladas no criticas
disponibles para el controlador y cuales son, los rangos en los que estas variables

controladas deben permanecer, el nimero de variables manipuladas no criticas
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disponibles para el controlador y cuales son y los rangos en los que estas variables

manipuladas deben permanecer.

En todo disefio de un controlador comercial DMC, se debe elegir un
determinado numero de variables como potenciales variables a controlar y un
determinado numero de variables como potenciales variables manipuladas. Dentro de
todo este conjunto de variables, las variables controladas criticas son aquellas que por
su importancia determinan la desconexion del controlador DMC si no estan disponibles
y las variables manipuladas criticas son aquellas que no permiten la reconexion del

controlador DMC si tampoco estuviesen disponibles.

El resto de variables manipuladas y controladas no son criticas y es el operador
quien normalmente decide cuales pueden estar disponibles para el controlador DMC.
Por otro lado, el controlador siempre respetara los rangos impuestos en las variables
manipuladas sean criticas 0 no. Sin embargo, en el caso de las variables controladas, el
controlador intentara mantener todas las CV’s dentro de los limites que especifique el
operador, pero cuando no exista una solucion que permita cumplir todas las

restricciones, el controlador relajara aquellas que considere de menor importancia.

9.6. El controlador comercial DMC en este Proyecto

El presente Proyecto se quedaria, dentro del comisionado y disefio del
controlador DMC, en el quinto punto y siempre bajo el punto de vista de los modelos
fisicoquimicos rigurosos. Se ha optado por desarrollar un modelo dindmico de la
Despropanizadora mediante simulacién dinamica empleando Aspen Dynamics y Aspen
Custom Modeler en lugar de utilizando técnicas de identificacion.

Habiéndose establecido previamente cuales son las variables manipuladas,
variables a controlar por DMC y variables de perturbacién, se elaborard el modelo
fisicoquimico riguroso (irst principle model) emulando los “step-tests” de planta

mediante simulacion en Aspen Custom Modeler mediante la programacion de tareas y
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guiones en lenguaj¥isual Basic ScriptPara cada variable manipulada y para cada
variable de perturbacion, se emulard un escaldn. Los resultados obtenidos describen el
comportamiento dinamico de cada variable controlada cuando se produce un escalon en
la correspondiente variable independiente, es decir, configuran la fila de la matriz

dinamica del controlador correspondiente a esa variable manipulada o de perturbacion.

Para conseguir el fichero que contiene toda la informacién de la matriz dinamica
que utilizaria el controlador multivariable DMC basado en una modelizacion

fisicoquimica rigurosa se puede optar por dos alternativas:

1. Los resultados de simulacion de “steps” pueden ser usados directamente
para editar, fuera de DMCModel, dicho fichero.

2. Los resultados de simulacion de escalones para cada variable independiente
pueden ser _exportados a DMCModel para generar una a una las filas que

componen la matriz dinamica del controlador mediante la aplicacion de las

herramientas que tiene el propio programa.

Una de las principales razones que han impulsado este Proyecto radica en que la
validez de los modelos rigurosos desarrollados mediante simulacion puede ser
apreciablemente mas amplia que la de los modelos identificados pues se puede tratar de
conseguir un modelo riguroso Unico sean cuales sean las condiciones de entrada al
proceso, mientras que en el caso de la identificaciébn es preciso la elaboracién de un
juego de modelos validos para distintas condiciones de entrada. Para conseguir este
propésito, es preciso la generacion de un modelo linealizado del proceso lo que

simplificaria el trabajo de generacién de la matriz dinamica del controlador DMC.

La matriz asi obtenida valdria para todos las posibles entradas al controlador
dado que los coeficientes de tal matriz serian funciones lineales de esas mismas
condiciones de entrada. Desarrollando una interfaz adecuada por programacion de un

modulo que pueda automatizar la linealizacion del modelo dindmico y la edicion de la
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matriz, se habria conseguido, al menos fuera de linea, el control multivariable predictivo

de la Despropanizadora mediante el empleo de un modelo riguroso.

Implementar de esta manera el modelo riguroso en el controlador DMC permite
qgue el funcionamiento del controlador permanezca inalterable, aunque la informacion
contenida en la matriz dinAmica pueda ser actualizada, mediante simulacion, en el

momento en que se produzcan grandes variaciones en las entradas al proceso.

Todo este planteamiento exige que la elaboracion de la matriz dinamica se
efectle por edicion externa a DMCModel del fichero correspondiente. La segunda
alternativa no es posible pues el controlador comercial no admite modelos cuyos
coeficientes no sean numéricos; al controlador se le esta intentando implementar un
modelo cuyos coeficientes son funciones lineales de las condiciones de entrada al

proceso y, por ahora, DMC no esté preparado para ello.

Sin embargo, la no disponibilidad de la herramienta de linealizacion en los
simuladores ha hecho que la elaboracion de la matriz dinamica se haya realizado
siguiendo la segunda alternativa con un considerable ahorro de tiempo. Esto ha limitado
la validez de la matriz dinAmica obtenida a unas condiciones particulares de proceso

pero se deja abierta la posibilidad de seguir el planteamiento anterior en el futuro.

En cualquier caso, siempre se juega con la ventaja de que, dado el caracter
computacional de las simulaciones, no ha sido preciso ningun filtrado de resultados de
“step-tests” o el empleo de complejas transformaciones matematicas en alguna de las
variables a controlar. Ademas, en simulacion, tampoco se generan porciones de datos
malos. Sin embargo, siempre sera necesario un importante trabajo sobre los resultados
de la simulacion para que éstos puedan ser introducidos en el formato correcto en el

programa DMCModel.

Finalmente, no ha sido posible la contrastacion del modelo riguroso conseguido
ni con un modelo identificado comparable (es decir, conseguido para las mismas

condiciones de entrada al proceso) ni con datos reales de planta, dado que no se dispone

José Luis Abanades Garcia Proyecto Fin de Carrera



Anexo 2 19 de 24

ni de ese modelo identificado ni de datos reales de “step-tests”. Esta contrastacion
habria sido muy importante para validar la propuesta realizada en el Proyecto aunque,
en cualquier caso, los resultados obtenidos son tremendamente prometedores y denotan
la viabilidad del planteamiento, mas aun cuando se disponga de ciertos recursos como la

herramienta de linealizacion en los simuladores.

9.7. Ciclo de ejecucion del controlador DMC

Aunque el controlador emplee un modelo riguroso desarrollado mediante
simulacién, su funcionamiento en linea durante cada ciclo de ejecucion sera el mismo
que si la matriz dinamica del controlador hubiese sido elaborada mediante
procedimientos de identificacion. Por ello, parece muy interesante explicar que tareas

desempefa DMC cuando se encuentra conectado.

Si se hubiese podido obtener un modelo riguroso linealizado del proceso, al usar
el controlador una matriz dindmica valida, con generalidad, cualesquiera que sean las
condiciones de entrada al proceso, todas las tareas realizadas por el controlador en su
ciclo de ejecucion serian llevadas a cabo con mayor consistencia. A pesar de ello, las
predicciones de las variables controladas siempre han de ser actualizadas con las
medidas actuales de planta para asegurar la consistencia entre el controlador DMC y la

situacion actual de plantan cada ciclo de ejecucion, el controlador DMC:

* Predice Empleando el modelo dinamico del proceso e informacion actual
de las condiciones de planta, el controlador pronosticara los valores futuros
gue van a tomar las variables controladas en el caso de que no se tomase
accion de control alguna. Esta respuesta se denomina prediccion en lazo

abierto o respuesta libre del sistema.

En la prediccion en lazo abierto, el controlador empleara toda la informacion
pasada para predecir el comportamiento de las variables controladas en el

futuro hasta que se alcance el estado estacionario. Al periodo de tiempo hasta
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gue se alcance la estabilidad en el proceso se le conoce como horizonte de

tiempo hacia el estado estacionario.

Y] PREDICCION DE CV
MV
W FUTURO

Fig 3. Respuesta libre del sistema.

El horizonte de tiempo hacia el estado estacionario varia de unos procesos a
otros oscilando entre 30 minutos y varias horas. En este Proyecto, se ha
tomado como horizonte de tiempo 90 minutos teniendo en cuenta las

recomendaciones bibliograficas para este tipo de procesos.

Determina los objetivos éptimos de control En el controlador se ha
implementado un algoritmo de programaciéon lineal (LP) estandar que,
empleando la prediccién en lazo abierto y los costes unitAiRiS@STHde

las variables manipuladas, determinara las condiciones de estado
estacionario futuras que cumplen todas las restricciones. El calculo LP sera

realizado por parte del controlador en cada instante del ciclo de ejecucién.

La funcion objetivo LP puede ser actualizada en cada bucle de control con
nuevos valores de los costes unitarios y de los productos. Asimismo,
cualquier no-linealidad en la funcién de coste implementada puede ser

actualizada con la frecuencia deseada.

Calcula los movimientos de contral Para conseguir esos objetivos de

control. Basandose en la prediccion del controlador en lazo abierto y en los
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resultados conseguidos por programacion lineal, el controlador encontrara el
mejor conjunto de movimientos futuros en las variables manipuladas que
lleven al proceso, a lo largo de una trayectoria denominada de respuesta

forzada del sistema, a la region de operacion deseada.

Ccv

tiempo

MV

- FUTURO >

Fig 4. Respuesta forzada del sistema.

La respuesta forzada del sistema se adecuara a los factores de supresion de
movimiento impuestos en las variables manipuladas y ha de evitar siempre la
violacidn de las restricciones establecidas para estas variables. Sin embargo,
si las circunstancias lo exigen, la respuesta forzada del sistema puede violar
eventualmente las restricciones puestas en las controladas para conseguir los
objetivos de control de acuerdo con la importancia que se haya asignado a

cada variable dependiente a través deégsial concern error factots

Entre 8 y 14 movimientos futuros seran calculados para cada variable
manipulada en cada ciclo de ejecucion lo que mejora enormemente el control
del proceso especialmente en aquellos procesos con largos tiempos muertos

0 con comportamientos dindmicos andmalos tales como respuesta inversa.

Usando un algoritmo de minimos cuadrados, se determinara la mejor serie de
movimientos futuros que minimice la desviacion de los objetivos obtenidos
mediante programacion lineal para cada una de las variables controladas a lo

largo del horizonte de tiempo hacia el estado estacionario.
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Implementacién: El controlador ejecutara el primer conjunto de
movimientos futuros en las variables manipuladas que haya calculado. En
cada ciclo de ejecucion, las predicciones de las variables controladas son
actualizadas con las medidas actuales de planta para asegurar la consistencia
entre el controlador DMC vy la situacion actual de planta de modo que, de
todos los movimientos calculados, el controlador solamente envia al sistema
regulatorio basico el primero de ellos y, en la ejecucion siguiente, toda la
secuencia anterior vuelve a repetirse dentro de lo que se conoce como

politica o estrategia de horizonte movil.

Para llevar a cabo todas estas actividades, la informacidn de entrada que requiere

el controlador multivariable predictivo DMC incluye los siguientes puntos:

a) Valores actuales e historicos de las variables de proceso.

b) Limites superiores e inferiores en las variables manipuladas y controladas.

c) Costes unitarios en los movimientos de las variables manipuladas.

d) El estado del control regulatorio basico que se encuentra bajo DMC.

e) Restricciones en el magnitud de los movimientos en las manipuladas.

f) Estatus de validez de los valores de las variables de proceso.

La informacién de salida del controlador multivariable transferida al sistema de

control regulatorio subordinado incluye:

a) Valores en los puntos de consigna de las variables manipuladas.
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b) Predicciones en lazo abierto de las variables controladas.

c) Movimientos futuros de las variables manipuladas.

d) Respuesta forzada del sistema para ese plan de movimientos futuros.

e) Objetivos de control optimizados bajo el algoritmo de programacion lineal.

En la figura 5, mostrada a continuacion, se trata de representar graficamente

todas las actividades que realiza el controlador durante el ciclo de ejecucion.

CICLO EJECUCION DMC

Valores SP MV'S

Valores FF'S
Valores CV'S

Ultima prediccion

Valores SP MV'S

Limites SP
Costes LP
Limites CV'S

Valores SP MV'S

il

Limites SP

RUTINA DE
PREDICCION

actuales CV'S

RUTINA DE
PROGRAMAC.
LINEAL (LP)

Objetivos estado
estacionario

RUTINA DE
CALCULO DE
MOVIMIENTOS

Valores SP MV'S

Movs actuales

Movs futuros

HH!

Figura 5. Esquema de tareas en un ciclo de ejecucién del controlador DMC.
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9.8. Criterios de implantacién de un controlador comercial DMC

Un controlador multivariable puede implantarse en cualquier tipo de proceso que
tenga varias variables que manipular y varias variables a controlar, ya sea en un punto
fijo o en un rango mas o menos amplio. Sin embargo, en muchas ocasiones, el Control
Tradicional con aplicaciones de Control Avanzado es mas que suficiente para cumplir

todos los objetivos econdmicos y de operacion (estabilidad, seguridad y calidad).

No obstante, existen una serie de procesos donde la implantacion del control
MBPC esta especialmente recomendada y donde la diferencia de resultados con el

control convencional es notoria:

* Procesos interactivos con objetivos de control y restricciones que entran en

conflicto, como es el caso de la Despropanizadora objeto de este Proyecto.

* Procesos con un comportamiento dinamico poco usual: grandes retardos,

respuesta inversa, ...

* Procesos cuyas restricciones son distintas en las distintas épocas del afio o

donde los precios de materias primas y productos varian regularmente.

* Procesos en donde trabajar de modo consistente cerca de sus limites genere
altos beneficios: unidades de alta capacidad o que generen alto valor

afiadido, como es el caso de la Despropanizadora.
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LA NOMENCLATURA ISA

PRIMER CARACTER

CARACTERES SUCESIVOS

Parametro
medido

Modificacion

Funcién
pasiva

Funcion de
salida

Modificacion

Andlisis

Alarma

Llama

Disponible

Disponible

Disponible

Condct. eléctrica

Control

Densidad

Diferencial

Tensién (EMF)

E.P.MY

Caudal

Relacion

Dimension

Vidrio

Manual

Valor alto

Intens. eléctrica

Indicador

Potencia

Tiempo

Nivel

Lampara

Valor bajo

Humedad

Disponible

Disponible

Disponible

Disponible

Disponible

Orificio

Presién

Cantidad

Totalizaciéon

Radiactividad

Registro

Velocidad

Seguridad

Interruptor

Temperatura

Transmisor

Multivariable

Multifuncion

Multifuncién

Multifuncién

Viscosidad

Valvula

Peso

Vaina

Varios

Varios

Varios

Varios

Disponible

Relé/Convertido

r

NI X S <|lcHdwnxnoO voZZr Rla—TOMmMmoO m >

Posiciéon

E.F.c

Nota (1): E.P.M. es elemento primario de medida y E.F.C. es elemento final de control.

José Luis Abanades Garcia

Proyecto Fin de Carrera



Anexo 3 2de3

INSTRUMENTACION LOCAL Y DE PANEL

Simbolo ISA para instrumento LOCAL a pie de planta

Simbolo ISA para instrumento localizado EN PANEL LOCAL

@ Simbolo ISA para instrumento localizado EN PANEL

Instrumento localizado EN PANEL con dos funciones

¢

CONTROL DISTRIBUIDO (DCS)

Simbolo ISA de sefial en pantalla no disponible para el operador

Simbolo ISA de sefial en pantalla disponible para el operador

Simbolo ISA para representar un dispositivo de interfase auxiliar

CONTROL POR ORDENADOR

Simbolo ISA de sefial en pantalla no disponible para el operador

Simbolo ISA de sefial en pantalla disponible para el operador

CONTROL SECUENCIAL LOGICO

<> Simbolo ISA de interconexién proceso [ control Idgico secuencial

Interconexién DCS O secuencia ldgica. No accesible al operador

Interconexiéon DCS O secuencia l6gica. Accesible al operador
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SIGLAS HABITUALES
Al Artificial Intelligence Inteligencia Atrtificial
APC Advanced Process Control Control Avanzado de Procesos
CIM Computer Integrated Manufacture Fabricac. Integrada por Ordenador
Ccv Controlled Variable Variable Controlada
DCS Distributed Control System Sistema de Control Distribuido
DDC Direct Digital Control Control Digital Directo
DMC Dynamic Matrix Controller Controlador Matricial Dinamico
DV Disturbance Variable Variable de Perturbacién
FF Feedforward Variable de Perturbacién
GMC Generic Model Control Control de Modelo Genérico
IMC Internal Model Control Control de Modelo Interno
MAC Model Algorithmic Control Control con Algoritmo de Modelo
MBPC o MPC Model Based Predictive Control Control Predict. Basado en Modelos
MIMO Multiple Input Multiple Output Entradas y Salidas Mdltiples
MINLP Mixed Integer Nonlinear Programming Programacion NoLineal y Entera
MIS Management Information System Sistema de Informacion de Direccion
MISO Multiple Input Single Output Muiltiples Entradas y Salida Unica
MMI Man-Machine Interface Interfaz Hombre-Maquina
MV Manipulated Variable Variable Manipulada
NLMPC Nonlinear Model Predictive Control Control Predict. de Modelo NoLineal
OP Output Variable Variable de Salida
PIMS Plant Information Management Systems g'l‘:‘;irggi gz grgrzgacién de
PLC Programmable Logic Controller Automata Logico Programable
PV Process Variable Variable de Proceso
QP Quadratic Programming Programacion Cuadratica
RNN Requerent Neural Net Red Neuronal Recurrente
SCADA Supervisory Control And Data Adquisition i';;irlgigi g(e)nérgo(ie Supervision y
SISO Single Input Single Output Entrada y Salida Unicas
SP Set Point Punto de Consigna
SPC Statistical Process Control Control de Procesos Estadistico
SQP Sequential Quadratic Technology Tecnologia Cuadratica Secuencial
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