DEFINICION DE UNA ESTRATEGIA DE CONTROL Y SUPERVISION PARA UN
REACTOR DISCONTINUO PARA LA SINTESIS ACUOSA DE
HEXAMETILENTETRAMINA (HMTA) EN LAS INSTALACIONES DEL
LABORATORIO DE INGENIERIA QUIMICA (LIQ).

CONTROL AND SUPERVISORY STRATEGY DEFINITION FOR A BATCH REACTOR
FOR THE HEXAMETHYLENETETRAMINE (HMTA) AQUEOUS SYNTHESIS IN THE
CHEMICAL ENGINEERING DEPARTMENT LABORATORY (LIQ).

RESUMEN

El trabajo es una primera etapa hacia el montaje de un reactor discontinuo y su sistema de
control para practicas de control de procesos y/o de planta piloto en el Laboratorio de
Ingenieria Quimica (LIQ). EIl sistema reactivo es la sintesis en fase liquida de la
HexametilenTetramina (HMTA); se escoge dada la factibilidad de la futura implementacion
y la existencia de informacién base cinética, quimica, termodindmica y fisica ya que se
utiliza la simulacion matematica como herramienta de analisis.

La estrategia de control es la ejecucion logica de pasos que disponen al reactor para llevar a
cabo la reaccion (control secuencial). Dentro de la secuencia se requiere mantener la
temperatura en el valor objetivo lo que demanda una segunda estrategia (control de lazo).
Para el control de lazo se proponen dos alternativas: un PID convencional, y, uno no lineal
(tipo Linealizacién Entrada/Salida), dada la naturaleza del sistema.

Para evaluar cuantitativamente la sensibilidad paramétrica, y, para elegir la variable
controlada se propone una expresion matematica (integral) que arroja un indicador de
desempefio (D).

Tanto el controlador de lazo lineal (PID) como el no lineal (Entrada/Salida, E/S), permiten
cumplir los objetivos de control planteados y no presentan diferencias significativas de
desempefio. Sin embargo, el andlisis de estabilidad realizado favorece al controlador no
lineal (E/S); ademas, su ajuste requiere optimizar un unico pardmetro (kC) versus tres del
PID (kC, kI, kD).



DEFINICION DE UNA ESTRATEGIA DE CONTROL Y SUPERVISION PARA UN
REACTOR DISCONTINUO

CAMILO GODOY VARGAS
OSCAR MANUEL GUALDRON PINTO

Requisito parcial para optar al titulo de

Ingeniero Quimico

Directora
DOLLY SANTOS BARBOSA

Ingeniera Quimica

UNIVERSIDAD NACIONAL DE COLOMBIA
FACULTAD DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
SANTAFE DE BOGOTA, D.C.

2000

NOTA:

La versidn digital de este documento puede tener un formato de pagina y numeracion
diferente a la copia fisica que se encuentra en la Biblioteca de la

Universidad Nacional de Colombia Sede Bogota.

Universidad Nacional de Colombia- Sede Bogota
Ubicacion: Biblioteca Central Gabriel Garcia Marquez (Sétano)

Catélogo Sistema Nacional de Bibliotecas (http://www.catalogo.unal.edu.co)?!
Numero de Sistema del documento: 000063258
Caodigo de Barras del documento: 77011519361035

Contacto recursos: bibrecursos_bog@unal.edu.co

Chat: https://bibliotecas.unal.edu.co/servicios/chat-con-el-bibliotecario/

! Para consultas utilice la opcién “INVITADO”. No es obligatorio tener correo institucional.




DEFINICION DE UNA ESTRATEGIA DE CONTROL Y SUPERVISION PARA UN
REACTOR DISCONTINUO

CAMILO GODOY VARGAS
OSCAR MANUEL GUALDRON PINTO

UNIVERSIDAD NACIONAL DE COLOMBIA
FACULTAD DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
SANTAFE DE BOGOTA, D.C.

2000



DEFINICION DE UNA ESTRATEGIA DE CONTROL Y SUPERVISION PARA UN
REACTOR DISCONTINUO

CAMILO GODOY VARGAS
OSCAR MANUEL GUALDRON PINTO

UNIVERSIDAD NACIONAL DE COLOMBIA
FACULTAD DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
SANTAFE DE BOGOTA, D.C.

2000



DEFINICION DE UNA ESTRATEGIA DE CONTROL Y SUPERVISION PARA UN
REACTOR DISCONTINUO

CAMILO GODOY VARGAS
OSCAR MANUEL GUALDRON PINTO

Requisito parcial para optar al titulo de

Ingeniero Quimico

Directora
DOLLY SANTOS BARBOSA

Ingeniera Quimica

UNIVERSIDAD NACIONAL DE COLOMBIA
FACULTAD DE INGENIERIA
DEPARTAMENTO DE INGENIERIA QUIMICA
SANTAFE DE BOGOTA, D.C.

2000



NOTA DE ACEPTACION

DIRECTORA DEL PROYECTO

ING. DOLLY SANTOS BARBOSA

JURADO

JURADO



A Jaime, mi padre.
Por todos los anos de esfuerzo hechos por
el bienestar de sus hijos.

A Carmenza, mi madre.
Por su comprensiéon y respaldo, porque
siempre va a estar cerca de mi.

A Kaichiro,
Monito travieso e inquieto.

A Koyomi,
La mujercita de la casa.

A César,
Un muchacho juicioso, con un gran
potencial.

A mi familia,
Pues de una u otra forma me han apoyado
y animado.

A Camilo,
Porque ha sido el fruto de su superacion
y dedicacion.

A ti, Por lo bello y alegre,
Por lo dificil e ingrato,
Por tu dulce carifio,
Por lo vivido a tu lado.

Camilo Godoy Vargas



A Gloria y Manuel, mis padres,

a todo su amor y a todo su esfuerzo,

A mis hermanos...

fuentes de mi felicidad y de mi inspiracion.

A mis tios, Luz Marina y Arturo, a su gran
corazon.

Oscar Manuel Gualdrén P.



AGRADECIMIENTOS

Los Autores expresan sus agradecimientos a:

Francisco Meluk, Ingeniero Electrénico, Profesor de la linea de profundizacion en Sistemas
Digitales del Departamento de Ingenieria de Sistemas. Por su excelentisima calidad humana
y profesional. Por ser maestro, guia y ejemplo.

Dolly Santos, Ingeniera Quimica, Directora del Proyecto de Grado. Por su apoyo y
colaboracion.

Carlos Rodriguez, Ingeniero Quimico COLSEIN LTDA. Por su colaboracion constante y
desinteresada.

La Universidad Nacional de Colombia... por todo.



TABLA DE CONTENIDO

INTRODUCCION

NOMENCLATURA

1. FUNDAMENTACION TEORICA

1.1 FUNDAMENTOS DEL CONTROL DE PROCESOS

1.1.1 ¢Por qué controlar?

1.1.2 Obijetivo del control

1.1.3 El Sistema de Control

1.1.4 Técnicas de control

1.1.4.1 Sistemas de Control por Realimentacién (feedback)
1.1.4.2 Sistemas de control por adelantamiento (feedforward)
1.1.5 Control digital

1.1.6 Arquitecturas de control

1.1.7 Generalidades de los programas para automatizacion
1.1.7.1 Caracteristicas comunes de los paquetes de visualizacién
1.1.8 Simulacion

1.1.8.1 ({Qué es simulacion?

1.1.8.2 Objetivos de la simulacion

1.1.8.3 Etapas de la simulacion

1.1.8.4 Ventajas y limitaciones

1.2 GENERALIDADES Y CONTROL DE PROCESOS DISCONTINUOS

PAG.

O N oo o B~ N DN PP

O N T = = =
AW W WN N R R



1.2.1 Definicion de proceso discontinuo

1.2.1.1 Terminologia bésica relacionada

1.2.2 Aspectos generales sobre los reactores discontinuos
1.2.2.1 Caracteristicas de operacion

1.2..3 Consideraciones sobre el control de procesos discontinuos
1.2.4 Metodologia para el control de procesos discontinuos
1.2.4.1 Etapas para el desarrollo de la estrategia

1.2.4.2 Diagramas de tiempo y eventos

1.3 SISTEMAS NO LINEALES

1.3.1 Algunas caracteristicas del comportamiento lineal y no lineal
1.3.2 Ventajas del andlisis no lineal

1.3..3 Control no lineal mediante linealizacion entrada salida
1.4 INSTRUMENTACION

1.4.1 Elementos de medicion

1.4.1.1 Especificaciones del elemento de medicion

1.4.1.2 Algunas caracteristicas de los equipos modernos para medicién
1.4.2 Elemento final de control

2. ESPECIFICACION DEL PROCESO

2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

2.1.1 Seleccion y caracteristicas del proceso del proceso

2.1.1.1 Condiciones de operacién para la etapa de reaccion
2.1.2 Quimica de formacion

2.1.3 Informacién sobre el producto

2.1.4 Informacién sobre materias primas

2.1.5 Termodinamicay cinética

2.1.6 Seguimiento de la reaccion

2.1.7 Diagrama de operacion

2.2 DESCRIPCION DEL EQUIPO

2.2.1 Descripcion del reactor

2.3 SIMULACION DEL SISTEMA

2.3.1 Modelo matematico del sistema

15
15
15
16
17
17
18
18
20
20
21
21
26
26
26
28
28
30
30
31
31
32
32
33
34
35
35
37
38
39
39



2.3.1.1 Balance de materia para el sistema

2.3.1.2 Balance de energia para el sistema

2.3.2 Analisis de la simulacion

2.3.2.1 Escenario de trabajo

2.3.2.1.1 Lote a procesar

2.3.2.1.2 Propiedades fisicas

2.3.2.1.3 Ecuacién cinética y calor de reaccién
2.3.2.1.4 Parametros del equipo de reaccion

2.3.2.2 Comportamiento del sistema

2.3.2.3 Sensibilidad paramétrica

2.3.2.3.1 Evaluacion de propiedades fisicas de la masa reactiva
2.3.2.3.2 Evaluacion de parametros varios

2.3.2.3.3 Evaluacion de posibles variables manipuladas
2.3.2.4 Otras consideraciones

3. DEFINICION DEL PROBLEMA DE CONTROL
3.1 OBJETIVO OPERACIONAL

3.2 OBJETIVOS DEL SISTEMA DE CONTROL
3.2.1 Objetivos del control secuencial

3.2.2 Objetivos del control de lazo

3.3 RESTRICCIONES PARA EL PROCESO

3.4 SELECCION DE LA VARIABLE MANIPULADA

3.5 FUENTES Y CARACTERISTICAS DE LAS PERTURBACIONES
3.6 ASPECTOS DE DESEMPENO EXIGIDOS AL CONTROL DE LAZO

4. DISENO DEL SISTEMA DE CONTROL

4.1 CONTROL SECUENCIAL

4.1.1 Definicion de elementos de medicion y control.
4.1.2 Definicion del procedimiento.

4.1.3 Definicion de las operaciones de proceso.

4.1.4 Definicion del control de lazo

4.1.5 Definicion de las condiciones de falla.

4.1.6 Reportes.

40
43
47
47
47
48
48
48
49
53
54
54
55
57
58
58
59
59
59
59
60
61
61
62
62
63
65
65
68
69
71



4.2 CONTROL DE LAZO

4.2.1 El sistema de control

4.2.1.1 La planta o proceso a controlar

4.2.1.2 Elemento de medicion

4.2.1.3 Elemento final de control

4.2.1.4 EI Controlador

4.2.2 Disefio del controlador

4.2.2.1 Algoritmo de control PID

4.2.2.1.1 Ajuste de los pardmetros del controlador

4.2.2.1.2 Evaluacion

4.2.2.2 Control no lineal para el reactor

4.2.2.2.1 Seleccion de las constantes del controlador
4.2.2.2.2 Evaluacion

4.2.3 Comparacion de las opciones para el control de lazo

4.3 MONTAJE DE LA ESTRATEGIA DE CONTROL

4.3.1 Aplicaciones creadas

4.3.1.1 Aplicacion para el control secuencial en InTouch
4.3.1.2 Aplicacion para el control de lazo en InTouch

4.3.1.3 Aplicacion para control de lazo entre InTouch y Excel
5 REQUERIMIENTOS Y SUGERENCIAS SOBRE LA INSTRUMENTACION
5.1 ELEMENTOS BASICOS REQUERIDOS

5.2 ELEMENTOS DE MEDICION

5.2.1 Medicion de nivel

5.2.2 Medicion de temperatura

5.2.3 Medicion de flujo

5.3 ELEMENTO FINAL DE CONTROL

5.4 COMENTARIOS SOBRE FUENTES DE INFORMACION
CONCLUSIONES

BIBLIOGRAFIA

ANEXOS

72
72
72
72
73
73
73
74
75
78
83
85
88
93
94
95
96
99
103
106
106
107
107
108
109
111
114



LISTA DE TABLAS

PAG.
TABLA 2.1 Propiedades fisicas del producto 33
TABLA 2.2 Calor de formacion y solucion del NHz y HCHO 33
TABLA 2.3 Calor especifico y densidad de soluciones de NHz y HCHO 34
TABLA 2.4 Especificaciones importantes de los equipos 36
TABLA 2.5 Efecto individual del cambio de propiedades fisicas de la masa reactiva
sobre Tr 54
TABLA 2.6 Efecto individual del cambio en algunos parametros sobre Tr 55
TABLA 2.7 Efecto individual de cambios en W, Te, T1y Fe sobre Tr 55
TABLA 2.8 Efecto individual de cambios en Fe, W'y T1 sobre Tr max 57
TABLA 4.1 Pardmetros de ajuste segun Ziegler-Nichols 76
TABLA 4.2 Parametros seleccionados (Fes = 0.0045 L/s) 77
TABLA 4.3 Comportamiento aproximado del flujo segun valor de kc 87
TABLA 5.1 Informacion requerida por el sistema de control y supervision 107
TABLA 5.2 Comparacion entre RTD y termocupla 108

TABLA 5.3 Condiciones de flujo del formol, amoniaco y agua en la linea de

transporte 110



LISTA DE DIAGRAMAS

DIAGRAMA 1.1 Clasificacion de las variables de un proceso

DIAGRAMA 1.2. Diagrama de tiempo y eventos de la sub-operacion
Calentamiento

DIAGRAMA 2.1 Diagrama de flujo del proceso.

PAG.

19
36



LISTA DE FIGURAS

FIGURA 1.1 Representacion esquematica de un proceso
FIGURA 1.2. Sistema por realimentacion ('Feedback")
FIGURA 1.3. Sistema por adelantamiento (‘Feedforward’)
FIGURA 1.4. Detalle de un sistema por realimentacion
FIGURA 1.5. Sistema de control computarizado

FIGURA 1.6. Proceso de muestreo

FIGURA 1.7. Lared en la planta para el sistema de control
FIGURA 1.8. Modulos basicos de la simulacion

FIGURA 1.9. Reactor discontinuo

FIGURA 1.10. Equipo para ilustrar un diagrama de tiempo y eventos
FIGURA 1.11. Exactitud y precision

FIGURA 2.1 Equipo actual

FIGURA 2.2 Reactor R-01

FIGURA 2.3 Esquema para el modelamiento de la planta
FIGURA 4.1 Diagrama simplificado de los equipos

FIGURA 4.2 Representacion del sistema de control para su disefio

FIGURA 4.3 Imagen de la ventana principal de la aplicacion de control secuencial

FIGURA 4.4 Ventana principal de la aplicacion de control secuencial mostrando

la carga de amoniaco

FIGURA 4.5 Ventana principal de la aplicacion de control secuencial mostrando

PAG.

coO N o o1 o1 N

13
16
19
28
37
38
40
64
74
96

97



falla en los sensores
FIGURA 4.6 Ventana principal de la aplicacion de control secuencial mostrando
notificacion de falla
FIGURA 4.7 Imagen de la ventana principal de la aplicacion de control de lazo
en InTouch
FIGURA 4.8 Ventana de parametros
FIGURA 4.9 Mimico de la planta
FIGURA 4.10 Ventana de pardmetros
FIGURA 4.11 Esquema del intercambio de informacion entre In Touch y Excel
FIGURA 4.12 Imagen de la ventana principal de la aplicacion conjunta
en In Touch
FIGURA 4.13 Imagen de la ventana principal de la aplicacion conjunta

en Excel

97

98

99

100

101

102

103

104

105



LISTA DE GRAFICAS

GRAFICA 2.1 Efecto de Fe sobre Tr

GRAFICA 2.2 Evolucion de TR

GRAFICA 2.3 Evolucion de la masa del reactor

GRAFICA 2.4 Evolucion de nA

GRAFICA 2.5 Evolucion de nA

GRAFICA 2.6 Evolucion de nA

GRAFICA 2.7 Evolucion de nA

GRAFICA 2.8 Evolucion de la fraccion masica

GRAFICA 2.9 Evolucion de la fraccion molar

GRAFICA 2.10 Evolucion de -rA

GRAFICA 2.11 Evolucion de érea de transferencia de calor

GRAFICA 2.12 Evolucién de Ud

GRAFICA 2.13 Evolucién de T,

GRAFICA 2.14 Influencia individual del cambio (+10%)
en variables manipulables sobre Tr

GRAFICA 2.15 Influencia individual de los cambios (+20%)
en variables manipulables sobre Tr

GRAFICA 2.16 Influencia simultanea de cambios en ciertos
parametros sobre Tr

GRAFICA 4.1 Evolucion de Tr con diferentes modos de control PID

PAG.

49
51
51
51
51
51
51
52
52
52
52
52
52

56

56

57
77



GRAFICA 4.2 Comportamiento de la Temperatura de la mezcla reactiva

GRAFICA 4.3 Variacion de la masa reactiva en el transcurso de la operacion

GRAFICA 4.4 Variacion en el nimero de moles durante la operacion

GRAFICA 4.5 Exigencia al elemento final de control

GRAFICA 4.6 Comportamiento de T segtn valor de k cuando coinciden
los modelos planta-controlador

GRAFICA 4.7 Comportamiento de T para sobre nivel de 0.5°C segin
kc=0.0461

GRAFICA 4.8 Detalle del comportamiento de T para sobre nivel de
0.5°C segun kc = 0.0461

GRAFICA 4.9 Flujo de entrada para sobre nivel de 0.5°C segun k=0.0461

GRAFICA 4.10 Desempefio de control P y P1 cuando AHr en la planta

78
79
79
79

86

88

89

89
93



INTRODUCCION

La industria utiliza procesos discontinuos para la elaboracion de gran variedad de productos
(polimeros, quimicos finos o especiales, farmacéuticos, alimentos). Ademas, las tendencias
del mercado exigen flexibilidad a los procesos de forma que puedan responder a demandas
variables tanto en las propiedades fisico-quimicas como en las de calidad; comparados con
los procesos continuos, los discontinuos permiten satisfacer de forma ventajosa tal
necesidad. Esta situacion ha permitido a los procesos por lotes ganar importancia y
participacion en los ultimos afos a la vez que impulsar estudios sobre el control de los
mismos [6].

Dadas las condiciones econdmicas actuales que exigen a las industrias altos niveles de
competitividad y productividad, la automatizacion es un medio que permite la reduccion de
productos que no exhiban las caracteristicas deseadas, el ahorro de tiempo y energia, a la
vez que la proteccion de la integridad de personas y equipos. Asi, la automatizacion se
manifiesta en disminucién de costos y en el mejoramiento de la seguridad. Una de las
herramientas utilizadas dentro de la automatizacién, son paquetes o programas disefiados
para tal fin; entonces se observa la necesidad de explorar y explotar dicha herramienta para
los procesos quimicos con animo de promover su utilizacion en el departamento de
Ingenieria Quimica.

Con base en lo anterior, este proyecto se concibe como una primera etapa hacia el montaje
y utilizacion, en las instalaciones del laboratorio de Ingenieria Quimica (L1Q), de un reactor
discontinuo y su sistema de control orientado a practicas de control de procesos y/o de
planta piloto. La utilizacion de un proceso discontinuo resulta ventajosa, pues los aspectos
que involucra el control de este tipo de procesos permite llegar a considerar tematicas
relacionadas con el control, tanto bajo condiciones de operacion estables como variantes en
el tiempo.

El proceso reactivo objeto de estudio es el de la sintesis en fase liquida de la
HexametilenTetramina (HMTA); éste se escoge teniendo en cuenta aspectos como: la
utilidad del producto, el facil acceso a las materias primas, disponibilidad de equipos y
otros recursos fisicos en el Laboratorio de Ingenieria Quimica toda vez que se pretende
impulsar la puesta en marcha del proceso y de su estrategia de control. Otro factor que
prima en la seleccion del proceso es la existencia de informacion relacionada con el sistema
reactivo (cinética quimica y termodindmica entre otras) ya que se utiliza la simulacion
matemaética como herramienta de analisis; sin embargo no es un objetivo del trabajo evaluar
ni analizar el proceso o su disefio. Se ha utilizado como objeto de andlisis una parte del



proceso de produccion de la HMTA, pero el estudio que se realiza pretende presentar una
metodologia que puede aplicarse a las otras partes del proceso (p.e: evaporacion, lavado) e
inclusive a otros procesos discontinuos (p.e: procesos de polimerizacién o esterificacion).

En cuanto a la estrategia de control, basada en las necesidades y caracteristicas de los
procesos discontinuos, se puede decir que debe entenderse como la ejecucion logica de
pasos que disponen al reactor para llevar a cabo la reaccion (control secuencial). Dentro de
esta secuencia de pasos se encuentra uno relacionado con un objetivo de proceso, que
consiste en mantener la temperatura de reaccién en cierto valor con animo de aumentar el
rendimiento hacia el producto final y evitar reacciones peligrosas; de ahi surge la necesidad
de una estrategia para el control de la temperatura (control de lazo). Para el control de lazo
se proponen dos alternativas: una basada en el uso de un controlador PID convencional
(practica industrial frecuentemente usada a pesar de que las caracteristicas del sistema o
planta no son lineales) y la otra, una estrategia no lineal, llamada Linealizacion
Entrada/Salida, dada la naturaleza del sistema a controlar.

La estrategia de control secuencial y las dos aproximaciones al control de lazo se simulan
en el programa InTouchMR, que hace parte de la familia de programas para automatizacion
FactorySuite 2000MR; la idea de utilizar InTouch, es la de dar a conocer las facilidades que
ofrece este programa (para visualizacion y control entre otras) y la de promover su
exploracion y aplicacion ya que esta herramienta estd disponible en la sala de
automatizacion de ingenieria 1. Se dio una orientacion didactica a las aplicaciones creadas
para que el usuario pueda observar, por ejemplo, el desempefio del control de lazo en
estado manual o automético, también es posible experimentar (dentro del control
automatico) con la aplicacion de diferentes modos de control para que el usuario realice
analisis y eventualmente modifique los algoritmos de control empleados.

El cuerpo del trabajo se divide en cinco secciones:

e Fundamentacion teorica: Con la profundidad necesaria para el entendimiento del
trabajo, se exponen: fundamentos de control, las arquitecturas de control y las
caracteristicas de los programas para automatizacion. Se introducen conceptos sobre
procesos discontinuos y su control; se hace un aparte para describir las caracteristicas
generales de los sistemas no lineales.

e Especificacion del proceso: Se presenta el proceso de produccion de la HMTA
haciendo énfasis en informacion relacionada con la etapa de reaccién y se describen los
equipos adecuados que existen en el LIQ (materiales, dimensiones y uso actual entre
otras caracteristicas de interés) para la sintesis. Posteriormente, se inicia la simulacion:
establecimiento del modelo matematico y analisis del sistema.

e Definicion el problema de control: Del conocimiento adquirido sobre el proceso
mediante la simulacion, se realiza la definicion del problema de control.

! Ubicada en el edificio del laboratorio de Ingenieria Quimica



Disefio del sistema de control: Utilizando la metodologia para el control de procesos
discontinuos expuesta en el marco tedrico, se disefia la estrategia de control secuencial,
también se exponen y evaltan las de control de lazo (PID y Linealizacion E/S).
Finalmente se describe de forma breve, el software donde se simulan las estrategias de
control y las aplicaciones generadas.

Sugerencias sobre la instrumentacion: Teniendo en cuenta las necesidades del
proceso, las de las estrategias de control (secuencial y lazo) y las caracteristicas de los
equipos, se presenta un avance hacia la seleccion de diferentes instrumentos.



NOMENCLATURA

At = area transferencia de calor (m2)

C = concentracion molar (mol/L)

Cp = calor especifico (J/(g*°C))

D = diametro (m)

e = desviacion o error de la variable medida respecto a Ref
Ea = energia de activacion (J3/mol)

F = flujo volumétrico (L/s)

AHR = calor de reaccion (J3/mol)

h = coeficiente de transferencia de calor (J/(s*m2* °C)

Ko = factor de frecuencia

L = altura de la mezcla reactiva en el tiempo t (m)

MLDT = diferencia media logaritmica de temperatura (°C)

m = masa en el tiempo t (Q)

n = moles en el tiempo t (mol)

N = velocidad del agitador (rev/s)

Q = flujo de calor (J/s)

r = velocidad de reaccion (mol/(L*s))

R = constante universal de los gases (8.3145 J/mol*K)

Rcond = resistencia conductiva de la pared interna del reactor s*°C)/J)

= factor de obstrucciéon combinado ((s*m2* °C)/J)

= valor de referencia o consigna en un sistema de control

= tiempo (S)

= temperatura (°C)

= coeficiente de transferencia de calor (J/(s*m2* °C)
volumen de la mezcla reactiva en el tiempo t (L)

= fraccién en peso

= Flujo masico del fluido térmico (g/s)

= fracciodn de reactivo convertido en producto: conversion.

= conductividad térmica (J/(s*m* °C)

= viscosidad (g/(m*s))

= densidad (g/L)
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Subindices

amoniaco

formaldehido

hexamina

agua

corriente de entrada
chaqueta

interno

elemento primario de medida
externo

pared del tanque

mezcla reactiva

pared interna del reactor
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1 FUNDAMENTACION TEORICA

1.1 FUNDAMENTOS DEL CONTROL DE PROCESOS

El control de procesos constituye un area con identidad propia, no importa en que rama de
la ingenieria se aplique se fundamenta en los mismos principios, desde este punto de vista
resultan similares el control de una nave espacial, un submarino o una torre de destilacion;
existen sin embargo dentro de esta &rea, sectores que se diferencian por sus caracteristicas y
exigencias particulares, resultando diferente por ejemplo, el control de un sistema
electronico al de uno quimico.

La automatizacion constituye un estadio de desarrollo de la técnica, se dice que un sistema
es automatizado cuando se ha logrado que funcione de manera relativamente autdbnoma
respecto a la intervencion directa del hombre, y se habla de control automatico.

1.1.1 ;Por qué controlar?

Los procesos quimicos (en general) constituyen sistemas que naturalmente no alcanzan o
mantienen por si mismos un estado deseado (p.e. que la temperatura que requiere la
reaccion sea alcanzada, la presion en un tanque no exceda los limites de seguridad o que se
mantenga el flujo de alguna corriente que corresponde al dptimo econémico), y por tanto
deben ser controlados; en resumen el proceso quimico de interés respondera de cierta
forma, y al serle incorporado el equipo de control deberé responder en la forma deseada.

Mediante la aplicacion del control automatico se logra un control mas preciso de los
procesos quimicos, obteniendo productos mas uniformes y de mejor calidad, ademas ofrece
mayor seguridad.

Basicamente son tres las razones por las que se debe controlar un proceso:

e Por seguridad: Permite evitar o mantener bajo control situaciones de riesgo, para el
hombre, los equipos o0 el medio ambiente.



e Por operabilidad: Hace posible o facilita la operacion de las plantas.

e Por economiay calidad: EI control se presenta como una herramienta para administrar
los recursos y disminuir los costos en una planta quimica, a la vez que permite
garantizar el cumplimiento de requisitos de calidad y pureza en los productos finales.

1.1.2 Objetivo del control

El objetivo de un sistema de control es lograr que una o varias variables del sistema, por las
que se tiene un interés especial justificado, se comporten de manera deseada, por ejemplo
mantengan un valor determinado (control regulador) o que sigan una trayectoria deseada
(servo-control), a pesar de las perturbaciones existentes o incertidumbres en el
conocimiento del sistema. Esto puede lograrse de dos maneras, a través de un operario que
actle directamente sobre el sistema (control manual, que para sistemas complejos puede
ser imposible) o de forma automatica (control automatico).

1.1.3 El Sistema de Control
El sistema que se pretende controlar en general se denomina planta o proceso a controlar,

por ejemplo un reactor, un submarino, un secador, un electrodoméstico o un avion y puede
ser representado, desde el punto de vista de control, de la siguiente forma:

Entradas ——» PLANTA +——» Salidas

FIGURA 1.1 Representacion esquemaética de un proceso

Las variables de un proceso pueden ser clasificadas como se presenta en el diagrama 1.1.
Las denominadas salidas, son aquellas cuyo valor es afectado por el de otras variables,
pueden ser medibles 0 no; a este grupo pertenecen las que se quieren controlar y se les
denomina variables contraladas, por ejemplo: temperatura, presion, nivel y flujo (las mas
comunes), que junto a pH, densidad, composicion, humedad, peso y velocidad de giro, son
las que normalmente se controlan; las otras salidas, no directamente controladas, también
deben ser tenidas en cuenta en el disefio del sistema de control, pues variaran con las
acciones de control tomadas.

Todas aquellas variables que afectan el valor de las salidas se denominan entradas. Dentro
de éstas, algunas son seleccionadas como variables manipuladas, aquellas que el control
automatico variara con el objetivo de actuar sobre la(s) de interés; por ejemplo: el flujo de
alguna corriente de proceso o la intensidad eléctrica a traves de una resitencia eléctrica.

Todas las variables que afectan a la variable controlada, diferentes a las manipuladas, se
denominan variables de carga o perturbaciones; sin embargo, es posible que debido a su
baja variabilidad o influencia algunas sean apartadas de este grupo en el analisis. La



clasificacion se realiza para el proceso de interés, pues una variable controlada en un
proceso, puede ser variable de carga para otro.

manipuladas
Entradas [ medibles
perturbaciones [

Variables de proceso no medibles

medibles
Salidas [
no medibles

DIAGRAMA 1.1 Clasificacion de las variables de un proceso

A La planta se adicionan otros componentes que permiten alcanzar los objetivos de control
y conforman en conjunto un nuevo sistema, el sistema de control. El sistema de control
esta constituido por los siguientes componentes basicos:

e La planta. El sistema a controlar

e Elementos de medicion: Se les denomina a los sensores, transmisores y otros
dispositivos necesarios para el acondicionamiento de sefiales, como amplificadores,
supresores de ruido, etc.

e EIl controlador: Es el dispositivo 'inteligente’, encargado de tomar las decisiones
necesarias para que la variable controlada alcance el valor deseado.

e Elemento final de control (EFC): Es el encargado de manipular directamente la
variable seleccionada, conforme a las instrucciones del controlador.

En el disefio basico de un sistema de control se busca responder preguntas como:

- ¢Cuéles son los objetivos que el sistema de control debe cumplir?

- ¢Qué variables seran medidas? Es deseable que sean medidas directamente las variables
que representan los objetivos de control; puede suceder que no sean medibles, lo que
exigird que se encuentren relaciones matematicas, que permitan que éstas sean inferidas
a partir de la medicion de otras (control inferencial).

- ¢Cuéles seran las variables manipuladas? Seran candidatas todas aquellas entradas que
puedan ser ajustadas libremente, su seleccién considera aspectos de instrumentacion,
seguridad, sensibilidad y viabilidad entre otros. La seleccion es muy importante pues
afectara los resultados obtenidos.

- ¢Como debe ser usada la informacion proveniente de los sensores para ajustar los
valores de las variables manipuladas? Es lo que se denomina especificamente disefio del
controlador y representa el algoritmo que serd usado para generar la salida del
controlador, llamado ley de control o algoritmo de control.

Aungue no es solo esto, finalmente se deberd tener conformado un sistema al que se le
garantice su estabilidad y que cumpla con necesidades de desempefio. Estos son conceptos



fundamentales en el disefio de sistemas de control, sobre los que existen extensos trabajos
[2, 9, 17, 33] y de manera breve se explican a continuacion.

Estabilidad: Se dice que un sistema es estable, si para toda sefial acotada (aquella que no
crece o decrece sin limites), aplicada como entrada, el sistema produce una salida también
acotada. Siempre debe analizarse este aspecto debido a que la adicion del equipo de control,
no garantiza la estabilidad del nuevo sistema, es mas, puede incluso hacer de un proceso
naturalmente estable un sistema inestable.

Desempefio: Es la manera como se comporta la variable controlada. Esté caracterizado por
un estado transitorio y uno estable, para los que existen algunos indices (exceso, relacion de
decrecimiento, tiempo de ascenso, etc.) y figuras de mérito ('ISE', 'ITAE', '1AE'etc.) que
permiten su evaluacion. Su definicion y comentarios sobre ellos, pueden consultarse en
textos de control de procesos. [9, 17, 33]

El anélisis y disefio de los sistemas de control suele realizarse basandose en sus modelos
matematicos, los cuales representan la dindamica del sistema. Para obtener este modelo, dos
acercamientos son posibles y pueden ser necesarios de manera conjunta:

- El Experimental: Requiere que se cuente con el sistema fisico, para la realizacion de
pruebas que permitan analizar su respuesta, al modificar sus entradas.

- El Tedrico: Su uso es promovido porque es frecuente que tenga que disefiarse el sistema
de control, para un proceso que aun no ha sido instalado. Para proponer el modelo,
deben usarse principios basicos, por ejemplo, de la termodinamica, la cinética quimica,
los fendmenos de transporte, entre otros. En su aplicacion se hace necesario y prudente,
realizar simplificaciones para obtener el modelo. De otra forma puede resultar en uno
de alta complejidad y dificil solucion.

El modelo del sistema de control completo, esta constituido por: las ecuaciones que
representan la planta, el controlador y cada uno de los demas dispositivos involucrados; las
representaciones matematicas de estos Ultimos, s6lo se pueden precisar una vez
seleccionados tales dispositivos, sin embargo el anélisis y disefio puede avanzar basandose
en algunas simplificaciones. Una vez especificados todos los componentes del sistema, se
pueden afinar los resultados con base en una simulacion mas rigurosa (modelo mas real),
pero finalmente debe hacerse con experiencias realizadas sobre el sistema mismo.

Los modelos matematicos son importantes ademas, porque muchos controladores usados
actualmente, los requieren para ser involucrados en su algoritmo de control; se habla de
control basado en el modelo (‘model-based control). [6, 33, 36]

1.1.4 Técnicas de control
El problema de control puede ser solucionado de dos formas, cada una de las cuales

corresponde a una filosofia basica de disefio diferente: la primera sensando la variable a
controlar, para asi realizar los ajustes necesarios y corregir su desviacion. Se conocen



como sistemas de control por realimentacion (feedback). La segunda midiendo las
diferentes variables de carga, para realizar ajustes que contrarresten su efecto sobre la
variable a controlar, se les conoce como sistemas de adelantamiento (feedforward).
Bésicamente el primero actlia una vez se presentan las desviaciones, mientras el segundo
actla para evitar que afecten el proceso. En las figuras 1.2 y 1.3, se esquematizan las dos
alternativas:

perturbaciones

+. manipulada

ry

o Plania r» salida

A

canireladar

FIGURA 1.2. Sistema por realimentacion (‘Feedback')

perturbaciones

contraladar |«

X o Plante |———+ salide
+. manipulada

FIGURA 1.3. Sistema por adelantamiento ('Feedforward')

1.1.4.1 Sistemas de Control por Realimentacion (feedback)

Por simplicidad estos sistemas son mas comunes que los de adelantamiento y su estructura
se presenta en la figura 1.4.
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FIGURA 1.4. Detalle de un sistema por realimentacion

El sistema de control presentado en la anterior figura, es llamado un lazo de control, en él,
el valor de la variable medida es realimentado a un dispositivo llamado comparador, donde
la variable controlada es comparada con el valor deseado o referencia; a la diferencia
existente se le denomina desviacion o error, este valor ingresa al controlador, que ajusta el
elemento final de control a fin de llevar la variable controlada al valor deseado.

Existen cuatro modos clasicos de control o respuestas particulares del controlador a
cambios en el valor de la desviacion o en la variable medida y son: de encendido y
apagado (on-off), proporcional, integral y derivativo. Ademas varios grados de interaccion
son posibles entre los modos proporcional, integral y derivativo con el fin de encontrar el
control més adecuado para cada situacion particular. Una buena explicacion de cada uno de
estos modos se encuentra en [9, 14, 33]

La principal desventaja de estos sistemas, es que la perturbacién entra en el proceso y
afecta la salida, y s6lo después se toma alguna accion correctiva; sin embargo los limites de
variabilidad que muchos procesos manejan, les permite ser controlados por estos sistemas.

1.1.4.2 Sistemas de control por adelantamiento (feedforward)

Con base en los valores de las variables de carga y de referencia, el controlador calcula la
sefial de control; de esta forma, cambios en las variables de carga, causaran cambios
directos en la sefial de control, sin tener que esperar que la variable controlada sea afectada,
por tanto puede obtenerse un mejor control.



En general, esta técnica es mas complicada y costosa; requiere un mayor conomiento del
proceso Yy usualmente es utilizada para aplicaciones criticas.

En algunos casos pueden disefiarse sistemas de control combinados, por realimentacion y
por adelantamiento, que ya no exigen la medicion de todas las perturbaciones y mejoran el
desempefio obtenido. La realimentacidén permite tener en cuenta, el efecto de las variables
de carga que no fueron medidas para el control de adelantamiento y también contrarrestar
incertidumbres en el modelo. La combinacion de estos esquemas produce una respuesta
anticipada del controlador (por adelantamiento), mas un refinamiento constante de la
variable controlada (por realimentacion).

1.1.5 Control digital

El controlador ha evolucionado, pasando por el neumatico, el electronico y hoy se habla del
controlador basado en microprocesador; éste consiste esencialmente en un computador
digital programado para desempefiar las funciones de un controlador de procesos.

El algoritmo de control reside en su memoria, como un programa de computador que se
encarga de ejecutar. Hoy la funcidén de controlador es realizada principalmente por los
Controladores Logicos Programables (PLCs) y los Computadores Personales (PCs), que
son tipos de ordenadores.

La llegada del computador digital, al control de procesos, ha impulsado vertiginosamente el
desarrollo de esta area, ha exigido una revolucién en el desarrollo de todos los elementos
que componen el sistema de control, y su uso ha requerido involucrar aspectos nuevos en el
andlisis y disefio de los sistemas de control, ya que ahora deben ser consideradas no s6lo
sefiales continuas, o definidas para cualquier tiempo t, sino también sefiales discretas que
necesariamente se presentan.

La entrada y la salida de un controlador neumético o electronico cambian de manera
continua; cuando un computador es usado para implementar una ley de control, la
informacion del mundo exterior debe llevarse al lenguaje del computador, por esto es
necesario un conversor analogo a digital (A/D), y si ademas el elemento final de control es
de naturaleza continua, es necesario un conversor digital-analogo (D/A) para interpretar los

resultados producidos por este controlador.
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FIGURA 1.5.sistema de control computarizado



En la figura 1.5 se presenta un sistema de control digital de realimentacion, en él los
elementos tipicos: EFC, planta y los elementos de medida son continuos; el controlador
continuo es reemplazado por un computador digital, en el que puede, por ejemplo,
implementarse un control PID. Los interruptores son simplemente simbdlicos e indican la
naturaleza muestreada de las sefiales. Otra razon por la que se pueden presentar sefiales
interrumpidas (discreta), son las medidas que no pueden ser hechas de manera continua.
Sistemas como estos que involucran los dos tipos de sefiales (continuas y discretas) se
denominan sistemas muestreados (‘sampled-data systems’). De su estudio se encarga el control
digital.[9, 26]

Una de las herramientas de analisis para estos sistemas es la transformada Z, que permite
hacer analisis en el dominio complejo sobre sistemas totalmente discretos (para hacerlo, los
sistemas muestreados deben ser discretizados). Esta transformada es a las sefiales discretas
lo que la transformada de Laplace a las sefiales continuas y ha permitido manejar los
sistemas discretos de una manera muy similar.

En el proceso de muestreo se obtienen los valores de las variables medidas, y se ejecuta el
algoritmo de célculo para obtener cada vez un nuevo valor como salida del controlador,
esto ocurre cada determinado lapso de tiempo (comdnmente uniforme), denominado
periodo de muestreo (T).

El periodo de muestreo afecta tanto a la estabilidad como al desempefio del sistema de
control; desde el punto de vista del comportamiento del sistema de control, conviene que T
sea tan pequefio como sea posible, pues las acciones de control se toman cada T unidades
de tiempo, mientras que desde el punto de vista de la disponibilidad del computador para
otras funciones, los periodos de muestreo grandes son preferibles. La figura 6 pretende
aclarar esta situacion, en ella se esquematizan los sucesos que ocurren durante un periodo
de muestreo T.

| T | Nota: La zona rayada

representa el tiempo

utilizado por el

1 2 1’ > computador para
tiemoo realizar sus calculos.

FIGURA 1.6. Proceso de muestreo

La secuencia de etapas del muestreo es la siguiente: en el tiempo 1 son muestreadas tanto la
referencia como la variable medida, al tiempo 2 el computador ha terminado sus célculos
encontrando el valor de la variable manipulada correspondiente, y en 1’ empieza
nuevamente la secuencia. Desde 2 hasta 1’ se tiene el equipo disponible, por ejemplo para
controlar otro lazo o realizar otras funciones.

Sin embargo un sistema de control con pequefio T, como 0.1 a 0.25s (valores tipicos usados
en la practica), puede ser considerado como continuo para muchos procesos quimicos [9],
caracterizados normalmente por sus grandes constantes de tiempo. ElI comportamiento del
sistema de control tiende al de uno continuo a medida que disminuye T.



1.1.6 Arquitecturas de control

La organizacion del hardware y del software desde la llegada de los computadores ha
evolucionado, y de forma continua y acelerada en los ultimos afios. Los esfuerzos
realizados en la busqueda de mejores formas de control industrial de procesos, han
producido ya varios tipos de soluciones de control, desde el control manual hasta los
actuales sistemas de control distribuido (DCS - Distributed Control System).

Existen dos tipos generales de arquitecturas: en la primera practicamente todas las tareas de
control se concentran en un sélo punto, el computador, conformando los denominados
sistemas centralizados, mientras que en la segunda las funciones son delegadas a diferentes
equipos y a estos se les llama sistemas distribuidos.

Implementar un sistema de control centralizado exige el uso de potentes equipos. Debido a
su gran poder de manejo de variables y de célculo, pueden gobernar varios procesos y
ademas permiten implementar algoritmos complejos de control. Este equipo recibe como
entradas todas las sefiales provenientes de los diferentes elementos de medida, ejecuta los
calculos apropiados y produce salidas que se dirigen a los diferentes elementos finales de
control; no sélo realiza el control, sino que se convierte en el administrador del proceso,
toma datos, analiza, almacena, comunica informacion. Su principal desventaja es que el
computador central se convierte en un punto critico de falla, pues su mal funcionamiento
puede estropear todo el proceso. Este problema se ha solucionado utilizando un equipo
suplente para casos de falla del principal (redundancia), pero resulta ser una soluciéon muy
costosa; otra desventaja que se presenta, es la dificultad para realizar expansiones del
sistema.

Se hizo notable la necesidad de distribuir las funciones en los sistemas, y aparece como
alternativa el control supervisor, que usa controladores individuales para controlar el
proceso, y el computador basicamente para administrar las consignas o referencias. Sin
embargo, realizar el control directamente en el computador tiene varias ventajas. El control
de proceso distribuido se apropia de ellas sin comprometer la confiabilidad del sistema y
ofreciendo una mayor flexibilidad. Los grandes computadores dan paso a los computadores
personales (PCs) y a los controladores l6gicos programables (PLCs); estos ordenadores
asumen la funcion de controlador y se comunican a través de redes de informacion con
otros dispositivos. Sistema de Control Distribuido (‘'DCS")

El concepto béasico de estos sistemas, como se menciond anteriormente, consiste en dividir
una gran aplicacion en multiples subsistemas, cada uno de los cuales ejecuta una parte de
las funciones. Cuando alguna de ellas falla, la operacion puede continuar en modo
semiautomatico. Para que puedan trabajar como unidad existe la red de datos del sistema,
que les permite comunicarse entre si. La expansion del sistema se facilita porque se trabaja
con base en pequefias unidades.

Se habla de sistemas distribuidos haciendo referencia tanto al reparto de funciones
especificas de control, como a la ubicacion de los datos. Los sistemas de control distribuido
se ubican en el nivel 1 de lo que se ha denominado el ‘modelo jerarquico’ del sistema de
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informacion de algunas industrias [13]. Este modelo tipicamente involucra cuatro niveles,
desde los instrumentos de campo (algunas veces referido como nivel cero) hasta el sistema
de informacion corporativo que es el de mayor cobertura, conocido mas cominmente como
MIS "Managment Information System"; coordina la informacion administrativa, financiera,
ventas y desarrollo de productos en el ambito corporativo y asi gobierna los demas niveles.

Los elementos tipicos que hoy constituyen un DCS incluyen:

- Dispositivos de entrada y salida. (monitores, impresoras, teclados, indicadores, etc)

- Controladores individuales (ej. PLCs y controladores de lazo digitales o tarjetas
electronicas).

- Software con su Interfaz Gréafica del Usuario (‘GUI’).

- Servidores y computadores personales.

- Redes para intercambio de informacién local o remota.

Para lograr la comunicacion entre el operador y el sistema se utilizan los dispositivos de
entrada y salida, el usuario interactda con el sistema a traves de lo que se conoce como
interfaz gréfica de usuario (‘GUI"), por medio de ella el operador vigila, atiende alarmas,
imprime reportes, observa tendencias de las variables y realiza cambios en consignas del
proceso, conforme su nivel de acceso; estas tareas son soportadas por software, al que se
hace referencia simplemente como ‘HMI’ (Human Machine Interfaz), que se opera
normalmente desde un computador personal; estas aplicaciones juegan un papel importante
como puerta de enlace o interfaz entre los DCS y sistemas de informacion de otros niveles,
permitiendo la integracion.

Sin lugar a dudas en un sistema conformado por muchas unidades (como los DCS), las
redes de comunicacion (figura 1.7) cumplen un papel esencial, a ella son anclados los
diferentes dispositivos. Las redes ofrecen disponibilidad de datos en tiempo real, reducen el
cableado e incrementan la facilidad para expandir el sistema.

interfaz
de
usuario
PC PLC
Servidor Sensor
‘host’
RED
PC
controlador . EFC PLC
de interfaz
proceso de .
usuario

FIGURA 1.7. Lared en la planta para el sistema de control
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Aunque los DCS hicieron su aparicion y evolucionan desde los 70s, su uso en procesos por
lotes es relativamente nuevo con no mas de 10 afios [22], los DCS pueden ser
implementados sobre procesos continuos, sobre procesos batch o en hibridos. Algunas
diferencias los caracterizan: los DCS sobre procesos batch se orientan hacia el control de
secuencias, almacenamiento de datos y a un manejo de un mayor nimero de dispositivos
discretos; las sefiales discretas conforman entre el 65% y el 85% [8], mientras que en los
continuos predominan las sefiales de tipo analogo.

Para un proceso por lotes "batch" ciertas caracteristicas son normalmente exigidas o
deseadas:

- Interfaz 1/0O al proceso

- Control de lazo.

- Control secuencial.

- Interfaz Hombre-Maquina.

- Almacenamiento de datos del proceso e histéricos de lotes (Elaboracion de reportes
sobre la operacion).

- Administraciéon de recetas (creacion, edicion y visualizacién) y poder de edicion en
linea.

- Deteccion y manipulacion automatica de fallas (autodiagndstico).

1.1.7 Generalidades de los programas para automatizacion

La tendencia de los Gltimos afios, es la de ofrecer un conjunto de componentes de software
que permita la recoleccion de datos, su visualizacion, el almacenamiento, el andlisis y
finalmente el control de los procesos de una planta de produccién. Este conjunto debe
integrar también los sistemas de negocios de una compafiia.

Los programas ofrecidos en el mercado han evolucionado, desde la visualizacion y
administracion de consignas, pasando por un Unico paguete que manejaba todos los
aspectos de la automatizacion (supervision, adquisicion de datos, manejo de datos,
control), hasta la division en componentes especificos para las tareas béasicas de
automatizacion, que pueden actuar de forma integrada. Se puede decir que el elemento
basico de estos paquetes es el programa de visualizacion HMI (‘Human - Machine
Interface”), pues posee la mayoria de las facilidades que se pueden esperar y necesitar en un
programa para automatizacion, aunque limitadas si se compara con los programas
especializados.

1.1.7.1 Caracteristicas comunes de los paquetes de visualizacion

El centro o motor de estos programas, es la base de datos en donde se ven representadas las
caracteristicas relevantes de los objetos del sistema real (p.e: temperatura, nivel, flujo,
voltaje, corriente) y también variables propias de la aplicacion (p.e: sefiales de salida para
ejercer control). Entonces, el manejo eficiente y robusto de la base de datos es el pilar del



12

buen desempefio de estos programas. En la base de datos las variables, internas o externas,
se asocian a una etiqueta o "tag", que no es mas que el nombre que se le asigna a tal
variable.

Los programas tienen, usualmente, dos modulos: primero el de desarrollo, donde se crea'y
configura la interfaz; el segundo, es el modulo de ejecucion. El vinculo entre el proceso y el
usuario es la Interfaz Gréafica del Usuario (‘GUI’), en ésta se presenta informacion
requerida por un usuario especifico (p.e: el comportamiento de ciertas variables de interés
para ingenieros de procesos o cantidades procesadas y empacadas para el departamento de
ventas) Yy la forma de actuar sobre el proceso.

Otras de las caracteristicas del software de visualizacion son:

e Administracion de alarmas: Se manejan niveles de prioridad para los eventos y alarmas.

e Administracion de datos de proceso: Para la generacion de informes y la presentacion
grafica de datos de interés (historicos o en tiempo real) en la interfaz del usuario.

e Administracion de seguridad: Se manejan diferentes niveles de acceso a recursos segln
el usuario.

e Interoperabilidad : Integracion con hojas de célculo, procesadores de texto, bases de
datos y lenguajes de programacion. También el reaprovechamiento de procedimientos o
aplicaciones por otros programas.

e Edicién en linea: Modificacion de los componentes de la aplicacion ( gréficos,
tendencias, tags, etc.) sin necesidad de parar el proceso.

e Capacidad de programacion para manejo y manipulacion de expresiones (matematicas,
I6gicas, estadisticas) que permiten generar algoritmos de control.

e Interoperabilidad de hardware: Poseen gran nimero de protocolos para comunicacion
con equipos de campo de diferentes marcas (Filosofia del Sistema Abierto).

e Trabajo en red.

1.1.8 Simulacién

Siendo la simulacion matematica la herramienta de andlisis utilizada para obtener las
caracteristicas y el comportamiento del sistema de interés (el reactor discontinuo a escala
piloto), ademas de servir para el disefio y evaluacion de las estrategias de control de lazo,
se hace adecuado presentar un pequefio enfoque sobre ella. Lo que se expone a
continuacién se orienta a la simulacion por computadora de sistemas propios de la
ingenieria, sin que quiera esto decir que se pierde la generalidad de los conceptos.

1.1.8.1 ¢ Qué es simulacion?
En lineas generales, la simulacion puede ser considerada como una forma o proceso de

adquirir conocimiento. Los sistemas a ser estudiados pueden existir, o pueden estar
concebidos en el &mbito teorico.
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1.1.8.2 Objetivos de la simulacion

La simulacion ofrece un metodo para adquirir, verificar o mejorar la comprension de un
sistema. Por medio de esta herramienta se puede:

- Predecir el curso y resultados de ciertas acciones

- Entender por qué sucede lo que se observa

- Identificar problemas de disefio

- Explorar los efectos de modificaciones sobre el sistema

1.1.8.3 Etapas de la simulacion

El Proceso de simular se divide en tres mddulos mayores intimamente relacionados (ver
figura 1.8):

1. Obtencion del modelo del sistema de interés; este remeda la conducta del sistema,
cuando cambia de un estado a otro a través de tiempo. La complejidad del modelo es
acorde a la informacion requerida.

El establecimiento de un procedimiento o algoritmo de ejecucion.

3. Validacion de resultados y posterior analisis.

no

GENERACION
DEL
MODELO

ANALISIS
DE
RESULTADOS

ALGORITMO DE
EJECUCION DEL
MODELO

FIGURA 1.8. Mddulos basicos de la simulacion

1.1.8.4 Ventajas y limitaciones

La simulacion por computadora puede presentar las siguientes ventajas con respecto a la
experimentacion directa:

e Lareduccion de riesgos fisicos (seguridad).
e Obtener informacidn sobre el sistema, en un tiempo mayor o menor que el requerido
por el sistema real.



14

e Modificar el sistema de forma rapida para validar disefios.

e Experimentar con un sistema que puede estar en etapa de disefio y por tanto no estar a
disposicion.

e Planear y orientar la experimentacion real.

e Consecuencia de los anteriores puntos, ahorro de dinero.

Sin embargo, al operar el modelo y obtener respuestas, la fidelidad con la que se remeda el
mundo real esta limitada a la exactitud del modelo y a las suposiciones realizadas para su
construccion y manipulacion.

1.2 GENERALIDADES Y CONTROL DE PROCESOS DISCONTINUQOS

El interés despertado por las operaciones discontinuas se origina, entre otras cosas, por lo
lucrativos que son muchos productos que exigen este tipo de operaciéon (farmacéuticos,
quimicos finos, quimicos especiales, polimeros, alimentos), productos cuya demanda y/o
calidades especificadas por el mercado son variables. Contrario a lo que se podria pensar,
desde el punto de vista académico, la industria posee un alto porcentaje de materiales
producidos por esta via [29]. Ademas, el arranque, la estabilizacion y parada de unidades
de trabajo continuo, son tareas que involucran fendmenos de naturaleza discontinua.

Para describir un proceso por lotes, es bueno hacer un paralelo con las operaciones
continuas: en una operacion continua los vinculos entre equipos y etapas estan firmemente
establecidos desde el disefio. La cantidad de materias primas procesadas y de producto
final, es relativamente constante durante largos periédos de tiempo. El reprocesamiento de
productos es casi imposible sin alterar significativamente las caracteristicas de los equipos
y/o las condiciones de proceso.

Por el contrario, un proceso discontinuo esta concebido para convivir con la variabilidad
del mercado en el que se desenvuelve; algunos ejemplos de esta adaptacién son [30]:

e El manejo de diferente escala de produccion: para determinada sustancia la produccion
puede ser de varias toneladas diarias o de unos cuantos kilos por mes.

e La generacion de varios productos, y dentro de un mismo tipo de producto, diferentes
caracteristicas fisico - quimicas y/o de calidad.

De lo anterior se desprende que se pueden utilizar diferentes operaciones y nimero de
equipos segun sea el producto final deseado.

La flexibilidad que deben exhibir los procesos discontinuos es un reto para la ingenieria
pues el disefio y optimizacion del desempefio de unidades individuales o de secuencias de
operaciones demanda gran esfuerzo en el &mbito de planeacion, operacion y control del
proceso.
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Una critica frecuentemente hecha a los procesos discontinuos, es la falta de
reproducibilidad, y por tanto, la resultante fluctuacion de la calidad en el producto final.
Esta caracteristica negativa ahora puede ser minimizada, mediante el uso de sistemas
basados en computadoras que supervisan y controlan todo el proceso o gran parte de él.
Sumado a esto, se ha impulsado la creacion de estdndares que proveen terminologia,
conceptos y modelos. Con esta normalizacion, se pretenden hacer mas sencillas,
econdmicas Yy eficientes labores de produccion, planeacion, operacion, control y de otras
actividades en el ambito administrativo. Ejemplos son los estandares SP88 y el SP95 (en
disefio) desarrollados por la Instrumentation Society of America (‘I1SA’).

1.2.1 Definicion de proceso discontinuo

En breves lineas, es una secuencia de operaciones (fisicas, quimicas o bioldgicas), basadas
en tiempos y otros parametros (p.e: cantidad de materias primas, temperatura, presion) para
la transformacion, transporte y/o almacenamiento de energia y/o materia, en donde se
generan cantidades finitas (lotes) de producto [35].

A diferencia de un proceso continuo, el estado de avance hacia el producto final depende
del tiempo de operacion en el que se encuentre el proceso, o de las caracteristicas deseadas.

1.2.1.1 Terminologia bésica relacionada
Los términos aqui presentados son de uso comun en la ingenieria de procesos discontinuos.

e Receta: Conjunto de pasos que definen de forma Unica los requerimientos (p.e:
unidades y sus caracteristicas, cantidad y calidad de materiales, secuencias de
operaciones, tiempos) para la produccién de un producto especifico.

e Unidad: Equipo de proceso y su instrumentacion (sensores, transmisores, controladores)
que actla relativamente independiente, de otras unidades.

e Operacion de proceso: Aquella que usualmente involucra cambios fisicos y/o quimicos
en el material a procesar. Se compone de acciones de proceso o fases.

e Procedimiento: La estrategia de llevar a cabo un proceso mediante operaciones de
proceso.

e Fase: Conforman operaciones de proceso y consisten en acciones tales como llenar,
vaciar, pesar, calentar entre otras. Algunas se relacionan directamente con operaciones
unitarias.

e Lote: Material que esta siendo o fue producido en un proceso discontinuo.

1.2.2 Aspectos generales sobre los reactores discontinuos
Se denomina reactor quimico al equipo en el cual se lleva a cabo una reaccion quimica de

interés, pueden ser clasificados de muy diversas maneras. Segun el método de operacion los
reactores quimicos se dividen en continuos y discontinuos; en los primeros las propiedades
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de la mezcla reactiva (temperatura, conversion, etc.) no son funcién del tiempo y
eventualmente varian con la posicion, mientras que los segundos se caracterizan porque
existe una variacion de ellas con el tiempo.

En general un reactor discontinuo de tanque agitado puede esquematizarse asi:

R ——y I

Fe= Flujos de entrada

Fs= Flujos de salida.
j V=f#) }—— Fs

¢
FIGURA 1.9. Reactor discontinuo

En este tipo de reactor, cuando los flujos de entrada y salida no existen, se habla de
reactores por lotes (‘batch’) y si el volumen de la mezcla reactiva varia con la operacion del
reactor, por causa de un desbalance en los flujos masicos, se les denomina reactores en
operacion semicontinua (‘semibatch’).

Los reactores discontinuos normalmente se usan para sistemas en fase liquida por lo que en
su analisis, es usual despreciar los cambios de densidad debidos a la reaccion quimica. Los
reactores de tanque no son los mas ventajosos en cuanto a transferencia de calor, y rara vez
se utilizan en escala comercial para reacciones en fase gaseosa, pues la cantidad de
producto obtenido resulta muy pequefia en un reactor de tamario razonable (su principal uso
es en estudios de cinética).

Su control puede ser méas exacto que el de un reactor continuo, debido a que las acciones de
control influirdn sobre la misma masa reactiva que presenta la desviacion.

1.2.2.1 Caracteristicas de operacion

La operacion por lotes o semicontinua es mas flexible que un proceso continuo por las
siguientes razones:

- Se puede variar la velocidad de reaccion mediante la adicién de reactivos o la remocién de
productos.

- Permite que en su operacion se sigan perfiles de temperatura como funcion del tiempo.

- El tiempo de contacto puede modificarse dentro de un amplio intervalo.

Son estas caracteristicas las que permiten por ejemplo optimizar la produccion, variar la
calidad de un producto o cambiar a uno nuevo; sin embargo sus costos de operacion son
mas elevados. [21]
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Son muchas las politicas de operacion que son aplicables en un reactor discontinuo y
dependen del sistema en cuestion. Los flujos masicos, las temperaturas de alimentacion o la
velocidad de transferencia de calor se pueden variar en el transcurso de un lote, para lograr
el funcionamiento deseado del reactor.

1.2.3 Consideraciones sobre el control de procesos discontinuos

Debido a que el estado de una operacion en un proceso discontinuo varia ampliamente entre
el inicio y fin de la marcha, las herramientas no lineales de andlisis y control deben ser
tenidas en cuenta. Sin embargo, antes de desplegar el esfuerzo necesario para implementar
ciertas estrategias de control, es aconsejable evaluar los potenciales beneficios de las
mismas, pues en la practica un sistema de control es juzgado por su condicion de ser 0 no
adecuado para el proceso y no por la sofisticacion del mismo. Vale recordar que el control
es un medio para lograr un objetivo de proceso pero no necesariamente es el Unico. Por
ejemplo el cambio en las condiciones o disefios de la operacion, el mejoramiento de
equipos, el control de materias primas y la capacitacion de personal, pueden ser una forma
menos costosa y mas efectiva para llegar a cumplir esa meta [29].

Otra caracteristica de estos procesos es la combinacion de tareas que precisan de control
secuencial y de lazo; como ilustracion se presenta una operacion de un procedimiento para
la produccion de cierto material en un reactor, que como materia prima utiliza dos
sustancias (A y B); de forma simplificada los pasos son:

4 a. Pesar materiales Ay B.
— b. Abrir valvula de admision de materiales para cargar.
S c. Encender el agitador.
c
[<5) [<5]
> o
3 < S 9 { d. Elevar la temperatura a cierta velocidad y hasta cierto punto.
S E= e. Mantener dicha temperatura por un tiempo.
IS O
[@}
© f. Llevar el reactor a temperatura ambiente.
L Descargar.

Como se aprecia, las secuencias son la base del control de procesos discontinuos (por esto
el nombre de control secuencial), en éstas, las acciones se inician en respuesta a eventos
tales como periodos de tiempo o cumplimiento de ciertas condiciones.

1.2.4 Metodologia para el control de procesos discontinuos

Recientemente se han tratado de generar formas de trabajo mas estructuradas para crear
estrategias de control para procesos por lotes, como la que se expone a continuacion.
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1.2.4.1 Etapas para el desarrollo de la estrategia

Se expone una adaptacion de la metodologia encontrada en [35] y [8]:

Definicion de elementos de medicion y control. Con los planos de tuberias e
instrumentacion (‘P&ID’) de los equipos, se genera una lista de aparatos
discretos (motores, vélvulas ON/OFF) y continuos (motores, valvulas
proporcionales, sensores).

Definicion de procedimientos. Consiste en establecer la estrategia de
produccion. Valioso cuando se producen varios productos pues se pueden
utilizar diferentes métodos de produccion y control para cada uno. Definicion de
operaciones de proceso.

Definicion del control de lazo.

Definicion de condiciones de falla. Se agregan a los diagramas de tiempo y
eventos (seccion 1.2.4.2) para generar procedimientos de re-inicio, alarmas,
cancelacion u otras acciones adecuadas.

Reportes.

1.2.4.2 Diagramas de tiempo y eventos

Los diagramas de tiempo y eventos proporcionan informacion mas ordenada y entendible
para las tareas secuenciales; la estrategia de control de un proceso discontinuo puede ser
definida en términos de una secuencia, basada en tiempos y eventos, de acciones de control
secuencial y/ o de lazo. La simbologia utilizada en los diagramas de tiempo y eventos, se
encuentra en el anexo A; se puede encontrar informacion adicional, con mas detalle y
ejemplos, en [35] y [8].

Para ilustrar estos diagramas tomese el ejemplo de la seccion 1.2.3. Cada uno de estos
pasos, 0 un conjunto relacionado de ellos, se puede trabajar como una sub-operacién con el
objeto de dejar claro su desarrollo. Por ejemplo, [ldmese a los pasos d. y e. la sub-operacion
de calentamiento, cuyos requerimientos son:

Velocidad de aumento de temperatura: 3 °C / minuto
Temperatura estable de trabajo: 100 °C
Tiempo de trabajo a 100 °C: 1 hora.



FIGURA 1.10. Equipo para ilustrar un diagrama de tiempo y eventos

AG-1 <TT>
V-1 i

Controlador
CDT-1
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Teniendo en cuenta la figura 1.10 y los requerimientos anteriormente mencionados el
diagrama de tiempo y eventos se presenta en el diagrama 1.2.

A

OPERACION: Calentamiento
FASE: v Elevar T Mantener T
V-1 <] errar
V-2 <| Cerrar

<] CSEncender
AG-1

Velocidad

CDT-1

Condiciones finales

C) calentamiento
3 °C/min.

O_ SiTT>=100°C
T _ref=100 °C

_<

O

Esperar
1h.

_<>

DIAGRAMA 1.2. Diagrama de tiempo y eventos de la sub-operacidn calentamiento
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1.3 SISTEMAS NO LINEALES

Son aquellos donde el principio de superposicion y aditividad no se cumple.
Contrariamente, para un sistema lineal, la respuesta a la accion de dos entradas es la misma
que la suma de las respuestas a las entradas individuales. Por ejemplo si Yi(t) es la
respuesta a una entrada Xa(t) y Y2(t) corresponde a X»(t), entonces, la respuesta del sistema
a  biXy(t) + b2Xao(t) es brYa(t) + baYa(t).

Un sistema no lineal es descrito por ecuaciones no lineales; una ecuacion diferencial lineal
tiene la siguiente forma:
-1 dl
d"y d"
an(t) dt +an 1(t)

y+ +aa) y

+a(t)y =H(x(1))
donde:

e vy (t) representa la respuesta del sistema

) x

e teslavariable mdependlente.

Como se observa, la variable dependiente “y”” y todas sus derivadas son de primer grado, 0
sea, la potencia de cada término en la variable dependiente es uno. Ademas, si los
coeficientes que multiplican las derivadas son funciones explicitas del tiempo el sistema es
variante en el tiempo, esto implica que la respuesta a una entrada que se aplica en un
tiempo to puede ser diferente cuando se aplica la misma entrada en el tiempo t:. Cuando los
coeficientes son constantes, el sistema se conoce como invariante en el tiempo.

Existen elementos propios de un sistema que le imprimen la cualidad de no ser lineal, estas
se llaman no linealidades inherentes; si dentro del sistema se introducen elementos no
lineales se catalogan como no linealidades intencionales. En términos de sus propiedades
matematicas las no linealidades se pueden clasificar como continuas (p.e: valvulas de
sensibilidad creciente o igual porcentaje) o discontinuas (p.e: saturacion e histéresis en
valvulas), debido a que las discontinuas no se pueden linealizar (aproximar localmente) se
conocen como no linealidades rigidas.

1.3.1 Algunas caracteristicas del comportamiento lineal y no lineal

Gracias a la utilidad y facilidad de las herramientas de analisis y disefio lineal es comun
analizar sistemas que no son lineales como si lo fueran, por ejemplo cuando el sistema se
desenvuelve en zonas de operacion no muy grandes, cuando las no linealidades tienen poco
peso en el comportamiento del sistema y/o cuando se contrarrestan las no linealidades con
elementos que anulen tal comportamiento (p.e: una valvula de igual porcentaje en un
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sistema de transporte de liquido por tuberia, donde las pérdidas de energia por flujo son
considerables).

Algunas caracteristicas de los sistemas lineales invariantes en el tiempo son [31]:

e Se satisface el principio de superposicion y aditividad.

e Existe un solo punto de equilibrio.

e El punto de equilibrio es estable, si todos los polos de la ecuacién caracteristica tienen
parte real negativa. Como respuesta a toda entrada acotada, el sistema tiene una salida
acotada.

e Una entrada tipo seno produce una salida tipo seno con la misma frecuencia pero con
un angulo de fase y una amplitud diferente.

Un sistema no lineal tiene un comportamiento diferente. Algunas caracteristicas son:

e Puntos de equilibrio multiples.

e Laestabilidad depende de las condiciones iniciales.

e Ciclos limite. Un sistema no lineal puede exhibir oscilaciones de amplitud y periodo
fijo sin que haya una accion externa.

El modelo de un sistema de comportamiento no lineal se deduce y analiza en el anexo B.

1.3.2 Ventajas del analisis no lineal

Si el sistema de interés se tiene que desempefiar en un amplio conjunto de ambientes,
como sucede en un reactor discontinuo, o si existen comportamientos que no se pueden
aproximar linealmente (no linealidades rigidas) es posible que un controlador lineal trabaje
deficientemente o, aun peor, genere inestabilidad. Por esto, el disefio del controlador con
herramientas no lineales es m&s adecuado para este tipo de escenarios.

Otro punto importante es que un sistema de control lineal basado en parametros
relativamente imprecisos puede desempefiarse pobremente. En el algoritmo de control se
pueden introducir no linealidades para que se admitan dichas imprecisiones; ejemplos de
tales controladores son los adaptivos y los robustos [31]. También se puede permitir el uso
de elementos menos costosos en el sistema de control pero de caracteristicas no lineales
(p.e una valvula ON/OFF) vya que se puede estudiar la estabilidad y el desempefio por
medio de herramientas no lineales de anélisis.

1.3.3 Control no lineal mediante linealizacion entrada salida

Esta estrategia no-lineal de control consiste en intervenir algebraicamente el modelo no
lineal que describe el sistema para convertirlo en uno que cumpla el principio de
superposicion; la relacion lineal resultante se da entre la salida de interés y la sefial del
controlador. Esta transformacién tiene un fondo diferente a la linealizacion conseguida
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cuando se aproxima la dinamica del sistema cerca del punto de operacion (Series de
Taylor)! pues se realiza sin sacrificar la exactitud aunque el sistema se pueda desempefiar
en un amplio conjunto de escenarios. Informacion completa sobre las ventajas y
limitaciones de esta técnica se encuentran en [31].

Con animo de explicar la técnica considérese un sistema no lineal de primer orden descrito
por el siguiente modelo:

X = f(x)+g(x)U (1.1)
donde:

X
e X=— =velocidad de cambio de la variable de estado x.

dt
e f(x), g(x) = funciones no lineales de la variable x.
e U = entrada escalar de control.

Se propone que, | =i[\/ ()] ,entonces (1.1) se transforma en X =V . La ley de
9(x)
control V= - K*x da origen a un sistema lineal estable para todo K> 0:

.+ dx dx ciso
X=E=—K*X=>?=—K dt = x=e " :cuando t tiende a infinito x tiende
a cero.

Con la transformacion realizada, el sistema puede recibir la aplicacion de técnicas lineales
como el Lugar de las Raices para el disefio del controlador.

Un punto al que se debe prestar atencién es el valor que puede tomar la funcién g(x) pues si
se hace cero, la entrada de control U queda indeterminada y por ende el sistema de control
colapsa.

Ahora, para introducir otro concepto considérese el sistema:

X = f(x) +g(x)U

(1.2)
y =h(x)

donde y es la salida de interés.

Como el objetivo de control esta ligado con el comportamiento deseado de y, se debe
buscar una relacion directa entre U y y para que dicho objetivo se pueda cumplir. Si tal
relacion no es explicita se procede a derivar y tantas veces como sea necesario con objeto
de generarla; el nimero de veces que se requiera derivar se conoce como el grado relativo
"r'. Para ilustrar, tbmese el modelo matematico no lineal que representa el movimiento

119] pagina 378.
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vibratorio forzado con amortiguacién de un objeto unido a un resorte y expuesto a una
fuerza exterior *:
2 2
ﬂ_}.ﬁ*(%j +£X:i
dt> m (dt m m
donde
e m = masa del cuerpo

e [} = Constante de amortiguacion

e k= constante del resorte que sigue la ley de Hooke.
e f=fuerzaexterna

e X =posicion de desplazamiento

Se desea controlar la velocidad del cuerpo, dx/dt, mediante la accién de f.

Para aplicar lo expuesto se procede a transformar el sistema de segundo orden en dos
ecuaciones diferenciales de primer orden; si X1= X, entonces:

X =X,

. p , kK f

Xp = _H(XZ) _Hxl +H (1.3)
y=X

Derivando y una vez se tiene que:

N K f
V= Loy -Lxrl
m m m

Asi se obtiene la relacion entre la salida (x2) y la entrada (f) de forma que el orden relativo
del sistema es uno r =1. La anterior ecuacion tiene la forma de (1.1) por lo que se puede
escribir:

1 k k y
f=r">tr|V- —ﬁ(xz)2 ——X ||=m|V +£(x2)2 +—X,|=>y=V
1 m m m m
m
Vale recordar que el sistema original es de segundo orden mientras que la dindmica
resultante para el disefio es de grado menor. Esto conlleva a que una parte de la dinamica
del sistema se vuelva no observable y se denomina dinamica interna,; si esta es estable el
controlador efectuara eficazmente su labor, de lo contrario surgen inconvenientes. El
estudio de la estabilidad interna se lleva a cabo més facilmente mediante la introduccion del
concepto de la dindmica cero; su uso y fondo matematico esta fuera del alcance de este

trabajo por lo que sélo se resalta que cuando el orden relativo r es igual al orden del sistema
no se genera dindmica interna lo que hace mas directo el disefio del controlador.

! [43] pagina 177 y 187
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Una vez presentados varios conceptos se procede a formalizar, un poco, la matematica
detras de la linelizacion E/S para sistemas de una entrada una salida (‘SISO’).

Para tal efecto, sea h(x) una funcion, de un conjunto de “n” variables de estado “x” con
derivadas parciales continuas de cualquier orden, cuyo gradiente se representa:

_oh_joh oh oh (1.4)

Vh=—=
0X axl 8x2 axn

Ahora, sea un vector f(x) con derivadas parciales, de cualquier orden, continuas.

i

f

f(x)=| 2
f
n

Dados f(x) y h(x), se define una nueva funcion escalar llamada derivada Lie de h(x)
respecto a f(x) asi:

fl
Leh=(vn)t | oo (L5)
axl 8x2 axl :
fn
La derivada Lie de orden superior se define:
i -1 -1
L=t ) :(V(Lf th (16)

Para un sistema de la forma de (1.2) al cual se pretende aplicar la linelizacion E/S se
procede a derivar la salida y, cuantas veces sea necesario, con objeto de relacionar Uy y:

Xy =h =S (TR)x=(Vh)T (0 + G(HIU)=(Vh)T (9 + (Vh)g (U

retomando la definicidon de derivada Lie se tiene:

oy * ® ohox ( j
Z_yv=h=="_2cL.h+|lL hU
a ) oxot f 9

Para que la relacion entre U y y exista el término Lgh debe ser diferente de cero, si no es asi
se debe derivar dos veces y:
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[ ]
o’y °** °* ohaox y
a?y: y =h =&E:V(th]x:Lf2h +(L,L,h)U

Asi se continua hasta que para algun entero “r” {Lq¢L+" 'h} es diferente a cero de tal forma
que se obtiene la relacion buscada:

(r)

ry (o 1\ _
%:yzhzv(Lfr 1h)x=Lfrh +(|_g|_fr 1h)U (1.7)

Si se propone que:
r
U ———r 1h [V— Lf h } (1.8)

se obtiene de (1.7) que
(r)
y =V (1.9)

Como el objetivo de control es que y se comporte de cierta forma deseada, [lamese yq la
trayectoria deseada cuyas derivadas, al menos hasta cierto orden “r”, son definidas; asi,
Ilamando la desviaciéon e =yq -y, se define v como:

(r) (r-1) (r-2)
v=y,+k,, e +k,, e +---+k,e (1.10)

remplazando en (1.9) resulta:

(r (r-1) (r-2)
e =-k,, e -k, e —--—k,e (1.11)

Se asegura que e tiende a cero a medida que el tiempo tiende a infinito (estabilidad del
sistema) si todas las raices del polinomio s + Kk, ,s"™"+ Kk,_,8" +---+ K, tienen parte
real negativa, o sea, se ubican en el semiplano izquierdo del plano complejo.
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1.4 INSTRUMENTACION

Estas lineas estan lejos de ser una presentacion completa de un area tan compleja y
especializada como lo es la instrumentacion, por tanto se hace una pequefia introduccion de
algunos de los topicos de interés.

1.4.1 Elementos de medicidn

Para controlar una variable de un proceso, debe haber informacion sobre la misma, esta
informacion se obtiene midiendo la variable. Para tal efecto se debe disponer un elemento
de medicidn, este es un conjunto de dispositivos interconectados cada uno de los cuales
realiza una labor especifica para obtener la cuantificacion del estado de la variable de
interés. Entre los dispositivos encontrados se resaltan el sensor que es el elemento primario
de medicion y se halla, usualmente, en contacto directo con el sistema al que se desea
medir una propiedad. El sensor mide la propiedad de interés y envia una sefial no
estandarizada al transductor, esta sefial puede ser analoga (p.e: presion, intensidad
luminica, voltaje, altura) , o una sefial discreta. El transductor convierte una sefial de cierta
forma fisica a una diferente (se cambia la naturaleza de la sefial); la informacién no
estandarizada del sensor se transforma en una convencional. Las sefiales estandarizadas
mas comunes son: 4-20 miliamperios y 3-15 psig. Si se requiere una sefial digital la sefial
se cambia a una forma digital equivalente. Finalmente el transmisor termina el proceso de
adecuacion (amplificacion, atenuacion vy filtracion entre otras) de la sefial con objeto de
hacer llegar la informacion de la variable al lugar deseado.

Una diferencia importante entre los sistemas de transmision eléctricos y neumaticos es el
tiempo requerido para la transmisién. En un sistema eléctrico, basicamente, no hay ningun
retraso, en cambio para la transmision neumatica, a medida que el camino de transmision
aumenta se generan tiempos de retraso importantes. Sin embargo si el ambiente de la planta
presenta riesgos de explosién se utiliza instrumentacion neumaética por seguridad.

1.4.1.1 Especificaciones del elemento de medicion

Al seleccionar el elemento de medicién, deben considerarse varios factores elementales,
entre otros:

e Intervalo de operacion: Es la region dentro de la cual la propiedad sera medida,
expresada con los limites superior e inferior. Tanto la variable como el instrumento de
medida tienen un intervalo. Como un ejemplo, si un proceso normalmente tiene una
presion entre 200 y 300 psi, un sensor que mide de 150 a 350 psi seria adecuado; esto
permite que tanto condiciones extremas como normales puedan ser medidas. La
diferencia algebraica entre el valor mas bajo y mas alto de la variable de interés que
corresponde al 100% de la salida del elemento de medicion, se conoce como alcance o
‘span’, para el instrumento del ejemplo el alcance es de 2-00 psi.
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e Tiempo de respuesta: Es la cantidad de tiempo requerida para responder
completamente! a un cambio en la entrada. Este tiempo es la combinacion, suma
algebraica, de los tiempos de respuesta de todas las partes del elemento de medicion
incluyendo el tiempo muerto. En general, un sistema de medicion con un tiempo de
respuesta corto serd mas caro pero beneficiara el desempefio del sistema de control.

e Constante de tiempo: Tiempo requerido para registrar el 63.2% del valor final de la
variable medida cuando se aplica un cambio tipo paso en el sensor. Transcurrida otra
constante de tiempo, el elemento de medida registra 63.2% de la diferencia restante, y
asi sucesivamente.

e Precision : La precision es una medida de la consistencia del valor que ofrece un
elemento de medicion cuando se expone al mismo ambiente (la misma entrada durante
el mismo tiempo y en la misma direccion), es la maxima desviacion con respecto al
promedio de medidas registrado. Asi, una medida precisa puede estar mal, pero es
consistente. La precision es sinobnimo de repetibilidad y puede especificarse como un
porcentaje del alcance. Ver figura 1.11

e Exactitud : Es una medida de que tanto se acerca la variable registrada al valor real; es
la maxima desviacion (exceso y defecto) del valor real. La exactitud se define en
términos de inexactitud especificAndose como un porcentaje (+, -) del alcance. Ver
figura 1.11

e Sensibilidad : Relacion entre un cambio en la entrada y el que sucede en la salida. A
mayor sensibilidad, mayor la reaccion del elemento de medida a un estimulo de la
entrada.

e Resolucion : Cual es el cambio mas pequefio en la variable de interés que se puede
medir.

e Costo : Ademas de los factores anteriores, el costo debe ser considerado también. No
solo el costo de la compra inicial, también el costo de mantenimiento del instrumento.

e Problemas de instalacion: Pueden incluir problemas especiales en el ambiente como
humedad, vibracion, presion, temperatura, o polvo. También pueden relacionarse con
espacio disponible y acceso.

e Otros : Distancias de transmision, tipo y numero de sefiales que deben manejar,
protocolos y medios de comunicacion. También cuenta el respaldo que se tenga en el
proveedor. La resistencia a condiciones agresivas (p,e: vibracion ) o robustez.

! Se suele utilizar entre: +/- 5%y +/- 2 % del valor final.
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FIGURA 1.11. Exactitud y precision

1.4.1.2 Algunas caracteristicas de los equipos modernos para medicion

e Pueden convertir sefiales a su forma digital directamente para transmitir al centro de
control, simultdneamente pueden manejar informacion anéloga.

e Laintegridad y exactitud de la informacion se puede mejorar mediante el uso de estos
dispositivos.

e Otra facilidad es la configuracion remota, o sea, no se debe acceder al sitio donde se
encuentra el dispositivo pues se puede manipular gracias a comunicacion por red.

e Son menos susceptibles a los efectos de temperatura, vibracion y humedad que los
dispositivos analogos.

e Las ultimas tendencias apuntan a integrar el elemento de medida y el controlador dentro
de un mismo aparato.

o Finalmente, pueden auto-diagnosticarse.

1.4.2 Elemento final de control

El elemento final de control es el dispositivo que altera el valor de la variable manipulada,
en respuesta a la sefial de salida del controlador automatico, a la sefial de salida de un
mecanismo de control manual o a su manipulacion directa. En sistemas automatizados,
consta normalmente de dos partes:



29

- Un actuador, encargado de convertir en una accion, la sefial dada por el controlador;
generalmente comprende una gran fuerza o la manipulacion de una energia de mayor
magnitud.

- Un dispositivo que responde a la salida del accionador, y afecta directamente el valor de
la variable manipulada.

El elemento final de control mas comunmente utilizado es la valvula de control, y el
procedimiento de la seccion 5.2, ha sido preparado para guiar su seleccién.
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2 ESPECIFICACION DEL PROCESO

Teniendo presente gque este trabajo pretende impulsar la implementacion real del sistema de
control, se busca un proceso cuya factibilidad de montaje sea alta. Los lineamientos que
marcan la factibilidad son:

Que las caracteristicas del producto sean atractivas industrialmente.

Que exista informacion disponible (p.e: termodinamica, cinética) con sustento
experimental.

Facilidad para adquisicién de materias primas. Economia.

Que los equipos y recursos necesarios para el mismo, puedan ser conseguidos en el
Laboratorio de Ingenieria Quimica.

Que las condiciones de operacion del proceso disminuyan el riesgo de accidentalidad.

Para la busqueda del proceso se recurrid a varias fuentes de informacion, entre otras:

Ingenieros quimicos vinculados a la universidad con experiencia en el area de procesos
quimicos organicos e inorganicos.

Profesionales en el departamento de quimicay farmacia.

Revision bibliogréfica de tesis de pre y postgrado en Ingenieria quimica y quimica.
Revision de libros de procesos quimicos.

Revision de revistas.

2.1 DESCRIPCION DEL PROCESO

En esta seccion se presenta el proceso objeto de estudio, la produccién de la HMTA. Puesto
que la etapa en la que se centra la atencidn es la reaccion se hace énfasis en la descripcion
de la misma; se presentan de forma concisa varios aspectos, tanto teéricos como préacticos,
con animo de facilitar el acceso a informacion que se utiliza en la simulacion y en el
establecimiento del problema de control.
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2.1.1 Seleccion y caracteristicas del proceso

Existen muchos procesos de sintesis para la produccion de HMTA tanto continuos como
semicontinuos [32]; se selecciona la reaccion en fase liquida entre NH,(sIn) vy

HCHO (sIn) debido a:

e Disponibilidad de materias primas. Es relativamente facil conseguirlas a nivel nacional;
se ofrecen soluciones de amoniaco entre 20 y 28 %,y para el formol entre 30 y 40%.

e Seguridad en el manejo de materias primas. El almacenamiento y manipulacion de
soluciones de las materias prima requiere de equipos y medidas de seguridad menos
exigentes, si se comparan con las necesarias para las materias primas en estado gaseoso.

e Requerimiento de equipos en planta piloto. En el Laboratorio de Ingenieria Quimica
existen equipos que pueden utilizarse para llevar a cabo el proceso de produccion.

e Mayor facilidad para transferencia de calor comparada con la reaccion en fase gaseosa.
Ademas, el calor normal de reaccion en fase gaseosa es aproximadamente tres veces el
de fase liquida; estos dos factores hacen necesario (para la reaccion gaseosa) mayores
tiempos de reaccidn para una capacidad limitada del sistema de intercambio de calor, o
equipos y servicios adicionales para mejorar (aumentar) la remocién de energia.

e Informacidn. Existen disponibles varias fuentes de informacion sobre el proceso (p.e:

[12] y [32]).

Algunas de las caracteristicas del proceso reactivo son:

e Lareaccion es fuertemente exotérmica.

e La temperatura de operacion debe ser inferior a 30°C con el objeto de aumentar la
selectividad, inhibir reacciones colaterales peligrosas, evitar pérdidas de materias
primas y descomposicion del producto. Entonces el control de la temperatura se
convierte en un aspecto de interés.

e El trabajo a pH alcalino y baja temperatura promueve la formacién de HMTA pues la
constante de equilibrio aumenta. Bajo estas condiciones la reaccion es altamente
irreversible.

e Es una reaccion compleja cuyo mecanismo concibe varios pasos Yy, ademas,
dependiendo del reactivo en exceso, la via de formacion cambia.

2.1.1.1 Condiciones de operacion para la etapa de reaccion

Las condiciones para llevar a cabo la sintesis se establecen con base en informacion
experimental [12]:

e Temperatura de operacion: 23 °C. Como fue mencionado, la reaccion de interés es
exotérmica e irreversible, para este tipo de reacciones la temperatura de operacion
corresponde a la maxima permisible; con base en la limitacion de temperatura impuesta
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por reacciones colaterales y de las particularidades del fendmeno de transferencia de
calor propias del equipo disponible (presentadas en la seccion 2.3.2.2), la temperatura
méaxima permisible se fija en 23°C; en términos practicos significa lograr una mayor
conversion, para el mismo tiempo de reaccion, respecto a temperaturas inferiores. Esta
temperatura es inferior a la maxima recomendada por [12] y hace que no sea necesaria
la utilizacidn de equipos adicionales para el intercambio de calor.

e Presion de operacion: Atmosférica.

e Relacion molar: [ NH,(1.2) : HCHO (1.5) ], exceso de amoniaco.

e Mezcla de reactivos: Debido a la conveniencia de trabajar a pH alcalino, en cuanto a
rendimiento y calidad del producto final, el formaldehido es vertido sobre el amoniaco
que ha sido cargado previamente en el reactor.

e Catalizador : La gran velocidad de reaccion, confirmada experimentalmente por [12] y
[32], no concibe el uso de estos agentes; tampoco por selectividad si se tiene buen
control de temperatura.

2.1.2 Quimica de formacién

El formaldehido es un compuesto altamente reactivo, entre las reacciones en las que
participa, clasificadas como de condensacion, se encuentra la interaccion con grupos amino.
La HMTA se sintetiza, de forma directa, por reaccion entre Amoniaco y Formaldehido.

2.1.3 Informacion sobre el producto

En forma breve se presenta el producto de interés. Informacién mas detallada puede
encontrarse en [12, 32, 37, 38, 39?], por ejemplo propiedades fisicas, quimicas, reacciones
en las que participa, etc.

M
el
FAMILIA QUIMICA: Aminas Terciarias | | |
;;N“‘*"”
PESO MOLECULAR: 140.19 \/
CeH12N4

SINONIMOS: Hexamina, Urotropina, Metenamina, HMTA, HMT, Aminoformo,
Cistamina, Cistégeno, Hexa, Formin.

! Vol. A2. Pg. 17
2 pg. 284
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La hexamina es un solido cristalino blanco, no téxico y sin olor. Se quema facilmente
cuando se pone en contacto con fuego, presentando llama azulosa. Es usada principalmente
como fuente de amoniaco o formaldehido (CgH;,N, +6H,0 < 6CH,0 +4NH;), por ejemplo

en la produccion de resinas fendlicas y de urea-Formaldehido. Se usa como:

— agente de curado o catalizador en la industria de los plasticos.
— acelerador en la vulcanizacion del hule.

— agente quimico en la industria textil.

— antiséptico en la industria alimenticia.

— materia prima en la fabricacion de explosivos.

— absorbente de gases venenosos.

— agente anticorrosivo.

Incluye importantes usos en la produccion de resinas y adhesivos a prueba de agua y de
varios medicamentos; en general es un producto que ha sido aplicado ampliamente [32]. El
producto industrial por lo general es del 90% de pureza.

TABLA 2.1 Propiedades fisicas del producto

PROPIEDADES FISICAS

PUNTO DE EBULLICION: Sublima 280°C con descomposicién parcial.
PRESION DE VAPOR: No volatil ESTADO FISICO: Polvo Seco
DENSIDAD APARENTE: 0.625 g/cm3 COLOR: Blanco

81.3 g/100mL, decrece al aumentar la temperatura.

- o
SOLUBILIDAD EN AGUA:- (12°C) La presencia de amoniaco disminuye su solubilidad.

PH a 25°C. 7.2 a 8.2 OLOR: | Inodoro
SOLUBLE: Agua, alcohol, cloroformo. INSOLUBLE: éter, cetona, gasolina.
CALOR DE FORMACION = 124 kJ/mol [38] [gg']-OR DE SOLUCION = -20.1 KJ/mol

Informacion sobre algunas propiedades quimicas, manejo y toxicidad se encuentra en el
anexo C-1.

2.1.4 Informaciodn sobre materias primas

TABLA 2.2 Calor de formacion y solucion del NHz y HCHO

Sustancia PM AHO%1! AHY, 1
Amoniaco (g) 17,03 -46,22 -34,67
Formaldehido (g) | 30,03 -118,44 -62,8

AH% a 25°C, 1 Atm ( kJ/mol)  AH%, a 25 °C, 1 Atm, dilucion infinita ( kd/mol)

Para propiedades como Cp y la densidad de soluciones acuosas de las materias primas, se
encuentra informacion que se referencia en la tabla 2.3.

! [15] pégina 310-316
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TABLA 2.3 Calor especifico y densidad de soluciones de NHz y HCHO

Sustancia Cp Densidad
Amoniaco(sin) f(%peso , Temperatura) * f(%peso , Temperatura) 2
Formaldehido(sIn) Estimaciones 3 f(%Formol, %Metanol ,
temperatura) *

Informacion sobre otras propiedades fisicas y lo que concierne a manejo y toxicidad de las
materias primas se encuentran en el anexo C-2.

2.1.5 Termodinamica y cinética

La factibilidad termodindmica de la reaccién representada por la ecuacién (2.1), fue
comprobada por [12] y [3]. El calor normal de reaccién (25 °C, 1 Atm) en fase liquida
calculado con base en los datos de las tablas 2.1 y 2.2 es: -208.84 kJ/mol HMTA. Aunque
algunas fuentes, [12] y [38], reportan: —-230.3 kJ/mol HMTA no se especifican las
condiciones de los reactivos.

Para obtener el valor de pardmetros (ko ¥ Ea/R ) para la ecuacion cinética tales que sean
adecuados para representar la velocidad de reaccion en cualquier tiempo y a cualquier
temperatura, se hace uso de la informacién ofrecida por [12] (sobre de la velocidad inicial
de reaccion a diferentes temperaturas) para establecer Ea/R y, ademas, de datos cinéticos
globales a una temperatura fija [3] (basados en diferentes relaciones molares iniciales y
tiempos de reaccién entre 30 y 45 minutos) para definir ko.

Como las expresiones cinéticas de las dos fuentes son basicamente iguales y asumiendo el
mismo valor para Ea, la relacion de los coeficientes cinéticos k es constante para cualquier
temperatura. Las dos referencias ofrecen datos para k a 0 °C, entonces, esta relacion es:

(K o*exp! E47%1) " (velocidad inicial) Ko~ (velocidad inicial) _

= =3.612-
K o*expEA/RT)  (velocidad global) Ko  (velocidad global)

Con esto se obtiene el valor de ko utilizado en el modelo matemaético despejando de la
anterior expresion ko = Ko '/3.612 =56.6/3.612 = 15.7 (1*9%°/s*mol%%%). ; entonces se tiene:

—ry ={ko *exp [RTILwc 108« c 2 2.2)

! [25] Tomo 1: Tabla 3-194

2 [38] Tomo 1: Tabla 3-32
3[28]

4 [38] Volumen A1l pagina 62
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donde:

- A, F = Amoniaco, formaldehido.

- -ra = velocidad de reaccion del amoniaco (mol/(L*s)).
- ko =157 (L?%%/s*mol*9%),

- EA/R =2639.6 K

- Ci  =Concentracion (mol/L).

2.1.6 Seguimiento de la reaccion

La reaccion puede seguirse mediante valoracion del amoniaco (reactivo en exceso) [12].

2.1.7 Diagrama de operacion

El procesamiento de un lote comprende los siguientes pasos (ver Diagrama de flujo 2.1):

1. Caracterizacién y pretratamiento de materia prima

2. Carga de amoniaco (sIn) al reactor.

3. Adicion de formol al reactor.

4. Seguimiento de la reaccién hasta finalizacion de la misma.

5. Generacion de vacio y calentamiento circulando vapor en la chaqueta de forma que la
Temperatura de ebullicion sea 50 °C.

6. Terminacion del calentamiento y el vacio.

7. Centrifugacion en caliente.

8. Lavado de los cristales con solucién de amoniaco al 25% o mayor, y/o agua caliente.

9. Secado directo.

10. Caracterizacion del producto final.



Sintesis

Etapas de separacion

Caracterizacion de M.P

!

Carga de NH3(sIn) al reactor

Caracterizacion de M.P

|

Adicion de HCHO(sIn) al reactor

REACCION

—_— T reaccion <=23 °C

P reacci6n = Atmosf.

Seguimiento del contenido de NH3.

v

[NH3] = Punto final

v

Calentamiento. T = 50 °C.

Sellamiento para generacion de vacio.

¢Salida vapor ?

y

Suspender calentamiento y vacio.

l

Centrifugacion en caliente

J

Lavado de cristales

v

Secado directo. T< = 50°C.

v

Caracterizacion P.F.

DIAGRAMA 2.1 Diagrama de flujo del proceso.
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2.2 DESCRIPCION DEL EQUIPO

Parte del equipo necesario para llevar a cabo el proceso de sintesis, esta instalado en el
Laboratorio de Ingenieria Quimica. A continuacion se presenta el equipo disponible y
especificaciones necesarias para obtener el modelo matematico de este sistema.

La instalacion de interés es expuesta en la figura 2.1. El reactor R-01 es el equipo principal,
puede ser alimentado con el reactivo almacenado en el tanque T-01 mediante la bomba
B-01, y puede utilizarse el intercambiador 1-01, si el reactivo debe ser calentado. El vapor
disponible es de 50-75 psig., alimenta al 1-01 y a la chaqueta del R-01, cada uno con su
respectiva valvula de cheque (valvula de retencién) y una trampa para vapor conjunta para
mantener la eficiencia de estos equipos de calentamiento. Todos los instrumentos de
medicion son de tipo indicador, no existe ningln transmisor o elementos primarios de
medida para control automatico. En la tabla 2.4 se presentan especificaciones de los
equipos importantes.

TABLA 2.4 Especificaciones importantes de los equipos

REACTOR R-01 TANQUE DE ALIMENTACION T-01

Capacidad: 50 litros
Didmetro interior: 35 cm
Material: acero inoxidable tipo 304

Tipo: tanque agitado con chaqueta
Capacidad: 25 litros

Didmetro interior: 30 cm

Diadmetro agitador: 13 cm

Velocidad del agitador: 170 rpm

Volumen de la chaqueta: 2.3 litros

Area de la pared: 3298 cm?

Material interior: acero inoxidable tipo 316
Area de la base: 707 cm?

Espesor de la pared: 1.5 mm

INTERCAMBIADOR 1-01

Servicio: calentador del reactivo del T-01
Fluido coraza: vapor
Fluido tubos: fluido de proceso

BOMBA B-01

Motor del agitador: 1.8 hp 'y 1700 rpm
Agitador: tipo hélice de tres aspas.
Reductor de velocidad: 1:10

Tipo: Centrifuga
Potencia del motor: 0.4 hp
Velocidad del motor: 1640 rpm
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2.2.1 Descripcion del reactor

El reactor es de tipo tanque agitado en acero inoxidable 316 (més resistente a la corrosion
que el tipo 304 del T-01), tiene una capacidad de 25 litros aproximadamente; posee cuatro
bafles igualmente espaciados entre si y una camisa que puede utilizarse para calentamiento
o0 enfriamiento, que actualmente sélo tiene instalado el servicio de vapor para
calentamiento. En la parte superior esta acoplado un motor a un agitador concéntrico tipo
hélice de tres aspas, de 1700 rpm (velocidad del motor) con reductor a 170 rpm (velocidad
del agitador). La figura 2.2 se presenta informacion sobre este equipo.

LNIN /B con tulo acoplado de 30 on

= -
o g

Wrge y ewtreno shlerto 'S
[ ]
v [mu/n
‘P ‘o O TR G/47
| JZude . w o s - — L
ACERD INDXIDABLE 316 caliore i
u M
UNIDN €787 F ACERD INDMIDARLE 316
-] é hﬁnmmmw!
enfrianiento
4 MAFLES a 90* AISLANTE FIDRA DE VIDRIO
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2.3 SIMULACION DEL SISTEMA

2.3.1 Modelo matematico del sistema

La etapa de sintesis en el proceso de produccion de hexamina es aquella que sera
automatizada, entonces se obtiene su modelo matematico para soportar la simulacion, el
analisis y el disefio del sistema de control. Con base en el modelo desarrollado se toman
decisiones acerca de la estrategia a utilizar, se realiza el ajuste de los parametros de las
estrategias seleccionadas y su evaluacion.

El modelo matematico derivado resulta del analisis tedrico del sistema de interés,
fundamentalmente desarrollando sus balances de materia y energia. En su obtencion fueron
consideradas las siguientes suposiciones y simplificaciones:

— El reactor es de mezcla completa, las propiedades de la mezcla reactiva son uniformes.

— No se intercambia calor con los alrededores (el reactor esta bien aislado).

— Las reacciones colaterales no son significativas respecto a la principal (la temperatura
de reaccion es siempre inferior a 30°C).

— Las propiedades de la solucion de formaldehido, almacenado en el tanque T-01 son
uniformes y adicionalmente su concentracion es constante.

— El éarea de transferencia de calor del reactor coincide con el &rea humeda interna,
cuando el agitador esta apagado.

— Se aproxima el area de la base del reactor utilizando el area de un circulo con el
didmetro interno del reactor.

— Para el subsistema 1 (figura 2.3), el unico intercambio de energia con el medio es a
través del calor transferido Q.

— La contribucion energética en las formas potencial y cinética en la corriente de entrada
es despreciable.

— La diferencia entre la variacion de la energia interna y la variacion de entalpia en el
sistema es poco importante.[21, 34]

— La densidad de la mezcla reactiva permanece constante durante la reaccion, al igual que
la viscosidad, la conductividad térmica y el calor especifico.

— El calor de reaccion es constante.

— Laconductividad térmica de la pared interna del reactor es constante.

— La capacidad calorifica de la pared interna del reactor se considera despreciable
respecto a la capacidad calorifica de la mezcla reactiva.
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El sistema en cuestion:

Fe, Te
Wee ,Wpe ’
S '
Tr
Ve XD Q&'g L ——  Limites del subsistema 1 (tanque)...
mezcla reactiva
Na,ng,nc,m || ——  Limites del subsistema 2 (chaqueta)
chaqueta

t
Ewl— fluido térmico

FIGURA 2.3 Esquema para el modelamiento de la planta

En el reactor se lleva a cabo la reaccion exotérmica presentada en la ecuacion 2.1, y para
facilitar el manejo en el desarrollo del modelo, se realiza la siguiente correspondencia:

4A+6B - C+ 6D

Asi, A=Amoniaco, B=Formaldehido, C=Hexamina y D=Agua. La simbologia restante
utilizada se presenta al inicio del documento.

En el modelamiento de reactores quimicos, cuando el volumen de la mezcla reactiva
cambia con el tiempo, resulta mas conveniente matematicamente, usar como variable en los
balances, la cantidad de moles de una especie i (ni) en lugar de su concentracion (C;). [21]*.

2.3.1.1 Balance de materia para el sistema

Balance de materia para el subsistema 1 (el tanque reactor)

Al hacer el analisis sobre todas las ecuaciones que pueden obtenerse, se observa que los
Unicos balances de masa necesarios para la resolucion del sistema de ecuaciones
diferenciales, son el de un componente y el balance global;, simples relaciones
estequiométricas permiten obtener la informacion de los restantes. Sin embargo, se
presentan los de todos los componentes; debe observarse como ellas reflejan el hecho de
que en estos sistemas semicontinuos la composicion varia no sélo por el desarrollo de la
reaccion, sino también por el flujo de sustancias.

! pg. 194
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En general se tiene el siguiente balance de masa para una especie i sobre un elemento de
volumen, el tamafio de éste es tal que la concentracion y la temperatura sean uniformes en
toda su extension; por la primera suposicion se hace aplicable a todo el tanque reactor.

velocidad de alimentacion velocidadde salidadeidel velocidadde producciéndei velocidadde acumulacindei
dei alelementodevolumen elementodevolumen enel elementodevolumen enelelementodevolumen

Se debe tener en cuenta que antes de iniciar la reaccion, el amoniaco que participara en el
lote es vertido completamente dentro del reactor. La reaccion comienza al caer la primera
gota de formaldehido y desde este instante el modelo representa la dinamica del sistema.

Para el componente A (amoniaco)

dn
r,v,=—"= (2.3)
AYR dt
Para el componente B (formaldehido)
dn
F %t V=" (2.4)
e Pe i BYR T ¢
Para el componente C (hexamina)
dn
r.v, =—-=¢ (2.5)
R dt
Para el componentes D (agua)
d-wg,) dn,
F.p.——+r,Vgy = (2.6)
P M, DYR Ty
Global:
dv
Fepe=pr-—g (2.7)

Para conformar el modelo matematico final, se ha seleccionado el balance de masa del
componente B (el formaldehido), pero el de cualquier otro también resultaria adecuado.
Otras relaciones, en términos de este componente, que seran Utiles para monitorear de
forma completa el sistema y que se obtienen a partir de la estequiometria son:
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Ny=Ny, _:(CBe.[(tJ Fedt_ns) (2.8)
N, =N, 2.9)
e = ¢ (ColiFdt-n,) 210)

Ny =Ny, + - (Cy LE,dt—n,)+C,, [LE.dt (211
6

Para que la conversion sirva como indicativo del avance de la reacciéon y pueda tomar
valores entre 0 y 1, debe definirse con base en el reactivo limite (B) y respecto a la cantidad
total de moles dispuestas para el lote a procesar (moles de B disponibles). Para este fin se
define en funcion de la variable utilizada para el seguimiento de la reaccion, el contenido de
amoniaco.

6
4(nAo - nA)

® " moles de B disponibles

(2.12)

Moles de B disponibles = 1.25 moles de amoniaco cargadas (correspondiendo al corte en la
adicion de B, para un exceso del 20%)

Balance de materia para el subsistema 2 (la chagueta)

Al iniciar la reaccion la chaqueta esta llena de agua (fluido térmico) y su balance de masa
para la etapa de reaccion es bastante simple:

W, =W, =W (2.13)
2.3.1.2 Balance de energia para el sistema

Balance de energia para el subsistema 1 (el tanque reactor)

Para la representacion matematica de la primera ley, aplicada al sistema estudiado, puede
escribirse un enunciado verbal similar al utilizado para el balance de masa y desarrollarlo
hasta obtener la ecuacién matematica que representa su balance de energia:

energiaen las corrientes de energiatransferida de los acumulacion deenergia
entrada al elemento de volumen alrededores al elemento de volumen enel elemento de volumen
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Nuevamente el elemento de volumen es el mayor volumen dentro del cual la variacion de
cualquier propiedad sea despreciable; por la primera suposicion se hace aplicable a todo el
tanque reactor.

balance de energia para el subsistema 1:

dT
Fepecpe (Te _TR)_Q:VRpRCpR T;_AH Rg I’BVR (2.14)

Nota: téngase en cuenta que las velocidades de reaccion presentan signo negativo para
reactivos y positivo para productos y por convencion el calor de reaccion para reacciones
exotérmicas es negativo y para endotérmicas positivo.

Balance de energia para el subsistema 2 (la chaqueta)

En equipos pequefios, la respuesta dinamica de la chaqueta es muy corta y su estado estable

dT - .
(—<"=0) se alcanza rapidamente [19], por lo tanto puede usarse simplemente el balance

dt
de energia en estado estable:

Q =W -Cpagua (T2 - T1) (2.15)

Relacién entre los dos sistemas

Los dos subsistemas se relacionan a través de Q, para obtener el modelo del sistema de
interés. El calor transferido puede suponerse representado por:

Q=U:A; -MLDT (2.16)

Diferencia media logaritmica de temperatura (MLDT):

MLDT =

(I_R _Tl)—(rR _TZ) _ TZ _Tl (2 17)
Tr-Ty L TRTL '

Tg -T, Tg -T,

Ln
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Area de transferencia de calor

Estando la chaqueta llena de agua y suponiendo ademas que el calor transferido a través de
la fase gaseosa es despreciable, entonces de:

D3 D3L

AT = + DR L y V= 3
4x10™

Se obtiene:

7D} . 4x1073vg

Ar = ; o (2.18)

Coeficiente de transferencia global

Se define a partir del hecho de que la resistencia total ofrecida por resistencias en serie, es
igual a la suma de cada una de ellas:

R
1 = 1 +Reond + . FRACE (2.19)
UAr  hjAr hoAr,  Ar

La resistencia total es el resultado de dos resistencias convectivas, una conductiva (Rcond) Y
otra debida a la suciedad (Rd/AT); el coeficiente global de transferencia de calor queda
definido como:

h; hoi

R
hi + Ar '(Rcond +Adj'hi “hoi +ho
T

u-= (2.20)

1
donde h =2 .h Y Regn _ Ln(ro /ri)
i} A ° 2-7-k-L'

La Rcond. involucra la resistencia ofrecida por el cilindro lateral y por su base semiesférica.
La variable L' en la ecuacion para la resistencia conductiva, considera a L mas un aporte
constante de 7.5 cm, para tener en cuenta la base del tanque reactor, esto es equivalente a
considerar un modelo para resistencias en paralelo.

1116] pg. 31
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Coeficiente transferencia de calor interno:

En la literatura pueden encontrarse diversas expresiones para estimar este coeficiente en
tanques de mezclado con calentamiento o enfriamiento, pero se debe ser cauteloso en su
utilizacion puesto que la transferencia de calor para liquidos, depende no sélo del tipo y
disefio del agitador sino también de la forma del tanque contenedor.

Se trabajara con la siguiente expresion obtenida por Brown!

h,D DasZner | (C ; 014
AR HR AR HRw

Es aplicable a un contenedor de fondo convexo con agitador tipo hélice de cuatro aspas
planas a 45 grados de inclinacion, flujo turbulento y provisto de chaqueta.

Coeficiente de transferencia de calor externo:

Teniendo en cuenta el tipo de chaqueta del reactor, la expresion utilizada se obtiene
correlacionando los datos de la figura 25 en [16], que utiliza agua como fluido térmico a
través de un tubo (para un didmetro de 1/2" y en términos de W). Se obtiene la siguiente
expresion:

h, = 5.67( (1.041(1.8T,, +32)+ 95.652)(3\2/6] +1.014(1.8T,, +32)+ 85.335] (2.22)

A continuacion se compendian las ecuaciones necesarias para obtener la dindmica del
sistema mediante su solucion matematica:
Ecuaciones diferenciales:

Conforman el sistema de ecuaciones diferenciales las relaciones ya presentadas:

dn
(2.4) dtB =f(\Vq,r;, Fe)

dVg
(2.7) T f (Fe)

(214) thR = £(Q.1, . Fe,T, . Te,V,)

1[27] compendio tabla 1, pg. 534
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Ecuaciones algebraicas:

22) rg=1(T;,nz,Vy)

combinando las ecuaciones 2.15,2.16,2.17 y 2.18 se puede obtener:
Q=1(T, ,W,V,,T,,U)

combinando las ecuaciones 2.18,2.21 y 2.22 se puede obtener:
U=fN,, T W, n;)

grados de libertad: w, Fe, Tey Ty .

Nota: El manejo de las propiedades de las sustancias se presenta en la seccion 2.3.2.1.2

2.3.2 Andlisis de la simulacion

En esta seccion se formaliza el escenario de trabajo para la etapa de reacciéon. Una vez esto,
se utiliza el modelo matemético consignado en la seccion anterior para obtener
informacion ' del comportamiento del sistema (p.e: evolucién de la temperatura de
reaccion, capacidad de intercambio de calor del reactor, temperatura final en operacion
adiabética, tiempo de operacion esperado). Conocidas las caracteristicas del sistema, se
describe como se controlaria la temperatura de forma manual.

El anélisis se enfoca hacia validacion de suposiciones hechas en el modelo, cuantificacion
del efecto de varios parametros con incertidumbre en su magnitud y valoracion de variables
manipulables para ejercer el control de la temperatura del reactor.

2.3.2.1 Escenario de trabajo

Las caracteristicas y condiciones del sistema se formalizan a continuacion:

2.3.2.1.1 Lote a procesar

Carga inicial: 7 kg. (conforme a la capacidad del reactor) de A al 26%, Temperatura® = 19 °C
Exceso estequiométrico de A: 20 %
Cantidad total de B: 10.84 kg. al 37%, Temperatura 2= 19 °C

! Resolucién por medio de métodos numéricos: a. Runge-Kutta cuarto orden, y b. Método de Euler.
2 Valor esperado seglin mediciones hechas en el laboratorio
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2.3.2.1.2 Propiedades fisicas

Para ver las fuentes de informacion que sirven de base en el establecimiento de la magnitud
de las propiedades ver el anexo D.

e Masa reactiva

El valor resulta del promedio aritmético entre su valor inicial (al iniciar la reaccion) y final
(al finalizar la reaccion):

= Cp = 391 J(g°C)

" u=16¢cP

= A= 0.486 J(ms°C)

= p=0.972¢g/cm?

e De lacorriente de entrada
= p=111g/cm?
= Cp=3.53J/(g°C)

2.3.2.1.3 Ecuacion cinética y calor de reaccion

“E
(o)
—r, =1k, *exp [R*T] *CA1-025* C|32

(2.2)
donde:

» -ra: Velocidad de desaparicion de amoniaco (mol/[L*s]).
» ko : Factor de frecuencia de la ecuacion de Arrhenius = 15.7 (L2%%°/s*mol%9%°)
= Ea/R: Energia activacion/Constante universal de los gases
= [21946.95 (J/mol) / 8.3145 (J/mol*K)] = 2639.6 K.
= C;: Concentracion (mol/L)

e AH% =-208.84 kJ/mol HMTA

2.3.2.1.4 Pardmetros del equipo de reaccién
De la descripcion del equipo, seccion 2.2, se tiene:
= D0=0.303m

* Di=0.3m
» Velocidad de agitacion = 170 RPM.
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Por otro lado, para la pared interna del reactor:

= Cp = 0.444 J/(g°C), [25, Tabla 3-194]
= A= 0.014 kJ/(ms°C), [16, pagina 906]
= p= 7.83g/cm?, [25, Tabla 3-32]

* Volumen de la pared y de la base = 5.52*10 -3 m®,
Para el equipo de intercambio de calor:

* Flujodeagual=0.25L/s
» Temperatura del agua alaentrada® =16 °C
= Factor de suciedad 2 =0.18 m?°C/kwW

2.3.2.2 Comportamiento del sistema

Para obtener informacion sobre el comportamiento del sistema falta especificar el valor del
flujo de entrada en el modelo, se trabajan diferentes flujos constantes para observar la
incidencia que tiene, Fe, sobre las caracteristicas del sistema; ademas, se pretende hallar un
flujo constante que respete la condicion de temperatura méxima y haga que el tiempo de
reaccion sea el menor posible y asi disponer de un escenario base adecuado para realizar el
andlisis durante la simulacion.

En la siguiente grafica se presenta la evolucion de la temperatura para algunos flujos de
entrada:

291
271
SF Fe = 0,00303 I/s
g —— Fe = 0,00606 /s
% 231
o Fe = 0,00151 I/s
o
£ 21
)
[
19|
171 \
15 : : : : : ! :
0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000
t(s)

GRAFICA 2.1 Efecto de Fe sobre Tg

Con Fe=0.00303 (L/s) resulta una temperatura maxima de 23.01 °C y un tiempo de reaccion
de 3224 s. Este valor de Fe puede verse como el mejor flujo constante que no supera las

I Valor esperado seglin mediciones hechas en el laboratorio
2 Valor tipico de servicio para agua de pozo, [16] pagina 950
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condiciones de operacion y permite que el tiempo de reaccion sea el minimo; ademas, se ve
que a partir de cierto tiempo (600 s) el flujo de entrada debe aumentar paulatinamente para
mantener la temperatura en el valor deseado.

Para el flujo de entrada = 0.00303 L/s se presenta informacion relevante adicional (graficas
2.2 a 2.13) que describe el comportamiento del sistema:

Del estudio del comportamiento del sistema utilizando diferentes flujos de entrada
constantes se puede decir que:

e La concentracion de formol tiene un valor maximo al final de la adicién, este valor
aumenta a medida que aumenta Fe. Sin embargo la presencia de formol en el reactor es
despreciable lo que lleva a excluirlo en la estimacion de las propiedades fisicas de la
masa reactiva.

e Lavelocidad de reaccion en todo el volumen (-raV) es practicamente constante durante
toda la operacién.

Fe (L/s) raV inicial ! raV al final de la Diferencia
adicion porcentual 2
0,00151 -0,01344 -0,011 18.1
0,00303 -0,0269 -0,02252 16.3
0,00606 -0,05225 -0,0446 14.6

La velocidad de reaccion en todo el volumen del rector puede ser representada
aproximadamente asi: -raV = C*Fe, donde C es una constante, es decir que todo el material
reactivo que entra se transforma instantdneamente. De esta forma se puede hablar de una
reaccion de pseudo orden cero.

Fe (L/s) raV media ® raV = C*Fe Eci:izerﬂﬁfl
0,00151 -0,01348759 -0,013767 7.4
0,00303 -0,02586196 -0,027626 8.8
0,00606 -0,05120915 -0,05525 11.7

e La temperatura final del reactor en operacion adiabatica, bajo el escenario establecido
en 2.3.21, es 83 °C.

! Velocidad maxima de reaccion después de iniciada la adicion
2 100*(Inicial - final)/inicial
3 Utilizando el teorema del valor medio; se integra entre t= 0y t= fin de la adicion
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Otras observaciones son:

e Existe un intervalo de tiempo en el cual variables como T> y Ud exhiben un valor
constante. A medida que aumenta el valor de Fe este intervalo disminuye.

e Aunque todas las resistencias son relativamente influyentes, la dinamica de la
transferencia de calor esta limitada, principalmente, por el coeficiente de transferencia
interno hi. Resistencia interna =1/hi= 0.54 m? °C/kW; Resistencia externa =1/hoi= 0.15
m?2 °C/kW Resistencia de la pared = 0.106 m? °C/kW; Resistencia de lodos = Rd =0.18
m?2 °C/KW. Con esto, Ud = 1.09 kW/(m? °C).

e La capacidad de remocion de calor por parte de la chaqueta no es suficiente, para retirar
el liberado por la reaccion para cualquier flujo constante superior a 0.00303 (L/s).

e La influencia que tiene la capacidad calorifica de la pared del reactor, (MCp)pared, €n €l
comportamiento del sistema es minima pues su valor es casi nulo comparado con el de
la masa reactiva.

Inicialmente Al final de la reaccion.
(MCpP)masa 15.2:1 33.85:1
reactival/(MCP) pared

e Al inicio de la reaccion, la temperatura del reactor desciende alcanzando un minimo
para luego ascender. Esto se debe principalmente a que en las primeras etapas de la
reaccion la velocidad de generacion de calor (-raV AHR) es menor que la de remocién
(Ug A AT).

e Entre 200 y 300 s después de llegar a la temperatura maxima y hasta el final de la
reaccion, la velocidad de enfriamiento es relativamente constante (dTr/ dt = Constante).

e Propiciar condiciones favorables para la remocion de calor, como trabajar con el mayor
flujo de agua disponible y mantener el maximo potencial de temperatura (entre el
reactor y la chaqueta) durante el mayor tiempo posible, se ve reflejado en la reduccion
del tiempo de la operacion.

e EIl proceso exige la manipulacion continua de por lo menos una de sus entradas para
conseguir durante el todo el desarrollo de la operacién la condicion de temperatura
establecida para la reaccion. Un operador puede encargarse de esto, pero esta
asignacion promueve la variabilidad de la composicion obtenida entre lotes y posibilita
el alcance de condiciones que degraden el producto; entonces es justificado que sea
efectuado por equipo de control automatico, evitando ademas que el operador deba
dedicarse a una tarea tan rutinaria y repetitiva.

2.3.2.3 Sensibilidad paramétrica
Esta seccion tiene por objeto:

- Validar la suposicion hecha en la seccion 2.3.2.2 de trabajar el modelo con propiedades
fisicas de la masa reactiva (Cp,u,p,A) constantes .

- Determinar el efecto de la incertidumbre en la magnitud de varios pardmetros.

- Evaluar cudl de las variables, candidatas a ser manipuladas para ejercer control, tiene
mayor incidencia sobre la temperatura.
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Para evaluar cuantitativamente cambios en la temperatura del reactor se propone como
indicador la siguiente expresion:

final tfinal

TSistema de referencia dt - ITSistema evaluado dt
0

Diferencia (%) =D,, = *100

t

final

_[ (TSistema dereferencia 18 ) dt
0

donde T es la temperatura del reactor, v, t fina1 €5 3500 (S) @ menos que se especifique otra
cosa. El estudio se realiza con base en la respuesta que se obtuvo en la seccion anterior para
Fe=0.00303 L/s (sistema de referencia).

2.3.2.3.1 Evaluacion de propiedades fisicas de la masa reactiva
Sobre el escenario de trabajo se modifico el valor de una de las propiedades dejando las

otras tres con el valor promedio entre el principio y fin de la reaccién. La propiedad
juzgada se evalu6 dos veces (para cada valor extremo). Los resultados son:

TABLA 2.5 Efecto individual del cambio de propiedades fisicas de la masa reactiva sobre Tr

Cp Do 1 Do A Do p Dy
J/(g °C) cP J/(m s °C) g/ml

4.174 2 1.4 4.9 0.452 -5.6 0.908 6.2

3.644 -2.3 1.796 | -45 0.52 4.7 1.036 -5.8

Se observa que la propiedad de mayor incidencia es la densidad, sin embargo el indice no
supera el 7%.

Cuando se simula con todas las propiedades fisicas del principio ¢ del final, el valor
absoluto de Dy no supera el 7.6%; entonces, es acertada la suposicion de mantener
constantes las propiedades fisicas.

2.3.2.3.2 Evaluacion de parametros varios

Para los parametros juzgados se optd por modificar el valor base en (+/-) 10% ( se espera
que los posibles cambios no superen el 10%). En la tabla 2.6 se ensefian los resultados.
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TABLA 2.6 Efecto individual del cambio en algunos parametros sobre Tgr

e I I
312 69 2004 | 10.7 3.88 1
255 81 2376 | 75 318 | -1.32
0,
(m? fng) Doo ko Ds || iiimoia| P
0.198 213 || 1727 | 09 || s7.43 | 247
0.162 214 || 1413 | 11 2169 | 25

El calor de reaccién tiene la mayor influencia sobre la temperatura del reactor; este
parametro tiene un fuerte peso sobre el tiempo de operacion pues para respetar Tr max S€
debe reducir el flujo de entrada, esto representa un aumento del tiempo de reaccion.
Comparado con otros, Ea de la expresion cinética y la velocidad de agitacion
sobresalen.

Menor influencia ejercen Cpg, la temperatura de entrada del alimento y el factor de
obstruccion.

El factor de frecuencia, ko, de la expresion cinética no se manifiesta de forma
observable en el comportamiento del sistema.

La variacion, de la misma magnitud pero en sentido opuesto, del valor de algunos
pardmetros, tiene efecto diferente sobre el valor de Tr.

2.3.2.3.3 Evaluacion del efecto de algunas variables enfocado a la seleccion de la variable

manipulada

El objeto de esta valoracion es puramente numérico, no se tienen en cuenta aspectos
operativos puesto que éstos se tratan en el capitulo 3. Por ello, las candidatas analizadas son
aquellas entradas, segun el modelo matematico: T1, Te, W y Fe. Para todas se modifico en
(+/-) 10%y (+/ -) 20% el valor base (ver tabla 2.7).

TABLA 2.7 Efecto individual de cambios en W, Te, T,y Fe sobre Tg !

W (L/s) Dy Tes°C Dy T Dy Fe(L/s) | Dy
+/- 0.275 5.2 20.9 -4.2 17.6 -65 0.00333 | -16.9
10 % 0.225 -6.3 171 4.2 14.4 66 0.002727| 17.3
+/- 0.3 9.6 22.8 -84 19.2 -130 ||0.003636| -37
20 % 0.2 -14 15.2 8.64 12.8 >130 |]0.002424| 36.9

1 Para cambios positivos de la variable el tiempo final de integracion, es el final de la adicién de formol;

para cambios negativos el tiempo final de integracion es 3223 (s).
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La temperatura del agua de refrigeracion tiene la incidencia mas fuerte en el desarrollo

de la operacion.

La influencia de Fe es mayor que la de W o la de Te.

La relacion entre las variables de entrada y la salida Tr, es aproximadamente lineal

segun Do,

26 7

25 +

24 A

23 A

22

20

21 A

19

—— Sin cambios
Te=22,8 °C
W=0,3 L/s

~ — - —T1=19,2°C

Fe=0,003636 L/s
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GRAFICA 2.14 Influencia individual del cambio (+20%) en variables manipulables sobre Tr

24

23 A

22 A

21 A

20 A

19 +

e— Sin cambios

Te=15,2°C

T1=12,8°C
Fe=0,002424 Lis
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GRAFICA 2.15 Influencia individual de los cambios (-20%) en variables manipulables sobre Tr
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2.3.2.4 Otras consideraciones
Con el objetivo de observar el comportamiento no lineal del sistema excitado con cambios

en el Flujo de entrada o Flujo de refrigerante, o temperatura de entrada del agua de
refrigeracion, se realizaron simulaciones con cambios individuales, los resultados son:

TABLA 2.8 Efecto individual de cambios en Fe, W y T; sobre Tr max

Fe (L/s) TR max ATR max
0,00341 23.73 0.714
W (L/s) TR max ATR max
0,219 23.2 0.185
T1 (OC) TR max ATR max
14 21.23 -1.79

Se realiza otra prueba con las tres (W, Fe, T1) actuando al mismo tiempo; si existiera un
comportamiento lineal el ATtotr Seria la suma de las contribuciones individuales al cambio
de temperatura, esto es:

ATtotal = ATre + ATw + AT71=(0.714 + 0.185-1.79 ) °C = -0.89 °C

El valor maximo alcanzado es de 22.18 °C, o sea ATtotal = -0.84 °C; el cambio es del -6%.

24

Cambio simultaneo

23
e Sin cambios

22 A

T (°C)

20 +

19 A

18 T T T T T 1
0 500 1000 1500 2000 2500 3000
ts)

GRAFICA 2.16 Influencia simultanea de cambios en ciertos parametros sobre Tr

I Tomando como referencia el escenario base, T r max = 23.018 °C.
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3 DEFINICION DEL PROBLEMA DE CONTROL

Con base en la descripcion y simulacion del proceso de interés (capitulo 2), se asignan las
tareas que el sistema de control debe realizar. Estdn dadas por los objetivos, las
restricciones y las exigencias de desempefio, presentadas en este capitulo. Para orientar
sobre como ejecutar las tareas, se realiza un andlisis que conduce a la seleccion de la
variable manipulada y se comentan las caracteristicas de las perturbaciones.

El objetivo de este proceso de sintesis no es comercial sino mas bien académico e
investigativo, y aunque no existe interés de tipo econdmico, se consideran aspectos propios
de un proceso industrial.

El sistema de control conformado debe encargarse de la ejecucion automética de la etapa
sintesis (preparacion, inicializacion y desarrollo de la reaccion quimica), en el proceso de
produccion de hexamina; recordando que este es un proceso discontinuo, es necesario
utilizar técnicas de control secuencial y de control de lazo (tipo regulador para este caso).

3.1 OBJETIVO OPERACIONAL

- Automatizar la ejecucion de la etapa de sintesis del proceso de produccién de HMTA,
empleando un tiempo de aproximadamente 45 minutos, que se considera adecuado para
la realizacion de una practica de laboratorio.

Mediante esta automatizacion pueden lograrse un menor indice de variabilidad de
composicion entre lotes y evitar condiciones de operacion que promuevan la degradacion
del producto, aunque no considera todas las etapas necesarias para la obtencion del
producto final.
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3.2 OBJETIVOS DEL SISTEMA DE CONTROL

El tiempo empleado por el sistema de control, para cumplir los objetivos que se especifican
a continuacion, debera ser alrededor de 45 minutos, que se considera adecuado para la
realizacion de una préctica de laboratorio.

Considerando el anterior objetivo operacional, se definen y especifican las funciones que el
sistema de control debe asumir.

3.2.1 Objetivos del control secuencial

La intencion es ejecutar el procedimiento de operacion, consignado en la seccion 2.1.7, de
forma segura y eficiente. Por ello se establecen los siguientes objetivos:

- Asegurar el correcto cumplimiento de la receta de produccion.
- Verificar el buen funcionamiento de los equipos y dispositivos involucrados.

3.2.2 Objetivos del control de lazo:

- El sistema de control debe regular la temperatura de la mezcla reactiva durante el
desarrollo de la etapa de sintesis, alrededor de 23 °C con un margen de error de +/- 0.5
°C (o con una variabilidad de maximo 0.5 °C). Por las razones expuestas en el numeral
2.1.11

3.3 RESTRICCIONES PARA EL PROCESO

Existen valores que el proceso nunca debe alcanzar, porque inhabilitan su operabilidad o
porque comprometen seriamente su eficiencia; se especifican para que sirvan como base en
el establecimiento de las operaciones de atencion de fallas del control secuencial. Los
valores son sugeridos por la simulacion del sistema o por exigencias del proceso:

- Temperatura maxima de reaccion: 40 °C
- Flujo minimo del agua de enfriamiento: 0.15 g/s
- Temperatura maxima del agua de enfriamiento: 20 °C



60

3.4 SELECCION DE LA VARIABLE MANIPULADA

Mediante el modelo matematico del sistema se realiza la siguiente clasificacion de las
variables fundamentales de la planta; el valor de otras variables puede obtenerse apartir de
éstas.

e Entradas:

- Flujo de adicion del reactivo B (Fe)

- Temperatura de la corriente de entrada (Te)

- Flujo del fluido térmico (W)

- Temperatura de entrada del fluido térmico (T1)

e Variables de salida:

- Temperatura de la mezcla reactiva (Tr), (Variable controlada)
- Volumen de la mezcla reactiva (Vr)

- Moles de formaldehido en el reactor (Ng)

- Velocidad de reaccion (I's)
- Flujo de calor del subsistema 1 al subsistema 2 (Q)
- Coeficiente global de transferencia de calor (U)

Aquellas que no pertenecen a los grupos anteriores resultan ser los parametros en el
modelo: Las constantes y todas aquellas ‘perturbaciones’ descartadas (p.e. Wee, N, D).

La salida de interés Tr, es la variable a controlar, y es afectada por: T1, Fe, Wy Te; y en
este orden se puede ejercer mayor influencia sobre Tr (analisis de sensibilidad seccion
2.3.2.3). Como las variables manipulables directamente son: Fe y W, se concluye que la
primera candidata a considerar es Fe.

La necesidad de mantener un nivel de produccion determinado no existe, por tanto no se
considera que Fe deba eliminarse como candidata; esta variable influye directamente en el
tiempo empleado para la produccion de un lote, y si la necesidad mencionada existiera, se
haria mas complicado garantizar su cumplimiento, en caso de actuar como variable
manipulada.

El flujo volumétrico del reactivo adicionado (Fe), permite ajustar la cantidad de
formaldehido disponible para reaccionar, afectando de manera directa a la velocidad de
reaccion y como consecuencia a la cantidad de energia liberada por la reaccion quimica. La
sensibilidad del proceso a controlar es alta respecto a las variaciones realizadas sobre Fe, y
esto posibilita la obtencion de un mejor control sobre el sistema. La temperatura de entrada
del agua a la chaqueta del reactor (T1) también posee esta caracteristica, pero convertirla en
variable manipulada exige el uso de equipo adicional no existente, para que mediante la
manipulacién de otra variable, se afecte a Ti; si Fe resulta efectiva como variable
manipulada, la seleccion de T1 complica el sistema y genera costos innecesarios. Ademas
controlar de manera directa la reaccion, facilita las labores de atencion de falla en el sistema
(p.e. detener la generacion de calor mas rapidamente). Fe se selecciona inicialmente como
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variable manipulada, pero si no es posible satisfacer las necesidades propuestas, se deben
buscar y examinar otras alternativas.

3.5 FUENTES Y CARACTERISTICAS DE LAS PERTURBACIONES

Todas las entradas diferentes a Fe son consideradas variables de carga y se considera que
los cambios en el valor de T1, W y Te, son poco frecuentes. La magnitud del cambio que se
espera, se encuentra a continuacion; su influencia se presenta en la seccion 2.3.2.3.3.

- Temperatura de entrada del agua de enfriamiento (T1): La temperatura de este
servicio esta alrededor de 16°C; se espera que varie en un intervalo de 13-19°C y si cambia,
lo hace de manera paulatina, por ejemplo aumentando con una pendiente de 0.1°C/min.

- Flujo del agua de enfriamiento (W): Las condiciones de operacion normal obtenidas
(escenario tipico de operacion), establecen un valor medio de 250g/s (=0.25L/s) para esta
entrada. Podra ser alterada por la accion manual de un operador o por cambios en la
demanda al sistema de suministro (cuando sean utilizados otros equipos en la planta),
posibilitando cambios subitos en su magnitud. Valor limite minimo 0 g/s, Valor limite
maximo 270 g/s (=0.27L/s) (medido).

- Temperatura de entrada del formaldehido (Te): Esta asociada a la temperatura
ambiente pero con una menor variabilidad; se esperan cambios alrededor de un valor medio
de 19°C, pero de manera aun mas lenta que los sucedidos en Ti. Se consideran los
siguientes limites: Valor minimo: 16°C y valor maximo: 22°C.

3.6 ASPECTOS DE DESEMPENO EXIGIDOS AL CONTROL DE LAZO:

- La temperatura de reaccion debe ser mantenida en el valor deseado durante la mayor
parte del tiempo de operacidn; esta exigencia se debe a que temperaturas superiores al
valor de referencia, disminuyen la calidad del producto (por aumento de la importancia
relativa de reacciones secundarias [12]) y temperaturas inferiores, alejan la sintesis de
HMTA de la temperatura 6ptima de operacion. La especificacion de esta necesidad se
realiza mediante algunos indices de desempefio:

Tiempo de ascenso maximo: 4 minutos (240s)
Tiempo de asentamiento (+/- 2%) méaximo: 7 minutos (420s)
Exceso permitido: 1°C

- La respuesta a cambios en las variables de carga no debe exhibir desviaciones
superiores a +/- 0.5°C.
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4 DISENO DEL SISTEMA DE CONTROL

Después de conocer el proceso de sintesis (Capitulo 2) y de definir el problema de control
(Capitulo 3), se establecen las estrategias de control secuencial (seccion 4.1) y de lazo
(seccion 4.2). Ambas estrategias son implementadas a nivel de software.

El disefio de las estrategias, hace necesario tener en cuenta algunas consideraciones sobre
instrumentos y equipos basicos, requeridos para el control automatico del proceso (p.e:
medidores de nivel para los tanques de almacenamiento o sensores de temperatura para el
reactor), estas consideraciones se hacen sin dar pautas para la seleccion !; o sea que no se
pretende dar informacion mas all4 de la necesaria para el correcto entendimiento de este
capitulo.

A nivel industrial el encargado del control secuencial y/o de lazo es un controlador
electronico (p.e: Un PLC o un PC), y el de la supervision un P.C. Sin embargo, debido a la
relativa sencillez del proceso y a las caracteristicas y facilidades ofrecidas por el programa
utilizado (seccién 4.3), todo el control podria ser ejercido desde un computador personal
apto para tal fin.

4.1 CONTROL SECUENCIAL

Utilizando la metodologia expuesta en la seccion 1.2.4, Metodologia para control de
procesos discontinuos, se concibe y formaliza la estrategia de control secuencial; el punto
de referencia obligado es el 2.1.7, Diagrama de operacion, por esto es recomendable leerlo
primero para facilitar el entendimiento de esta seccion.

' En el capitulo cinco se dan sugerencias orientadas a la seleccion de instrumentos
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4.1.1 Definicion de elementos de medicion y control.

En la pégina siguiente se presenta un esquema simplificado, figura 4.1, de los equipos e
instrumentos necesarios para llevar a cabo la etapa de reaccion; en el esquema se presentan
elementos que ain no estan instalados y se identifican por un simbolo (&).

- Elementos discretos:

Medicion Otros
Nivel de amoniaco: TN11 | Motor de la bomba: M1l
Nivel de formol: TN22 | Motor del agitador: M22

Valvula de admisién amoniaco: |V11
Valvula de admision de agua: | V22

Valvula de drenaje del reactor: |V33

- Elementos continuos:

Medicién Otros

Flujo volumétrico de agua: FV11 | Vélvula proporcional para flujo

Flujo volumétrico de amoniaco® : |TZ11 |de formol (Elemento final de

Flujo volumétrico de formol *: TZ22 | control): V44
Temperatura del reactor: TT11
Temperatura del agua: TT22

- Controlador: CT-B

Como se anotd, un computador personal va a llevar a cabo la estrategia de control
secuencial y de lazo

! La totalizacién volumétrica se puede llevar a cabo internamente en el computador de control.
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FIGURA 4.1 Esquema simplificado de los equipos
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4.1.2 Definicion del procedimiento.

Reaccion

AN

! Revisar Equipos  : Definir lote Cargar NH3 Adicionar Formol Fin reaccion

O_ Avanzar si <

Listo A

: Avanzar si <

O_ Listo B

0= )

O_ Avanzar si _<> Parar ’
Listo C

OE Informe

4.1.3 Definicion de las operaciones de proceso.

L(A) Revisar equipos

V11,..,V44

<[> Cerrar || Falla A |

M11, M22 ] <> Apagar || Falla A |
|

|

TN11,TN22 < <>Encender | Falla_A

FV1LTT11 <] <>Encender | EFalla A
TT22,TZ11,TZ22 |

O: Listo A ><
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e )

= (B) Definir lote

Material a procesar Disponibilidad Lote definido
O o1 >

Verificar niveles

<>_ de materias

prima.*

No

:

O Listo B

* Se realiza mediante la lectura de nivel de los tanques. La altura minima de formol en el tanque de
almacenamiento T-01 es de 13 cm segun: la capacidad del reactor, las concentraciones esperadas de materias
primas (A= 25-27% y B= 36-38%) y exceso estequiométrico de amoniaco del 20%; este valor incluye 20%
mas del minimo para proteccion de la bomba. La altura minima de amoniaco en T-02 es de 12 cm (para un
tanque de 30 cm de didmetro que debe contener al menos 7700g de NHs)

B_1

R

e Cargatotal de A.

Qi e %pesodeAyB. <>

Verificar

C capacidad del ; (
Reactor.*

* La carga de amoniaco estéa limitada; la maxima cantidad, 7536 g, segun capacidad del reactor y la minima,
7000 g, por la altura del agitador respecto al fondo. Ambas consideraciones se hacen teniendo en cuenta el
balance de materia, la concentracidn esperada de materias primas (A= 25-27% y B= 36-38%) y el uso de la
capacidad maxima del reactor (80% del volumen total).
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. Llenar

Llenado

|__Falla

<|<> Cerrar

V33

TZ11 /] <> Encender|| Falla_TZ

| cerrar || Alarma | OO

ikl <[> Abrir | Falla_C | [>

Esperar hasta

TZ11>=77L% 7/

O_

Listo C

%_

* La finalizacion de la carga, verificada por el totalizador, depende de la carga inicial establecida y de la
concentraciéon del amoniaco (de la densidad); el valor escrito corresponde al de la simulacién del proceso

(seccion 2.3.2.1.1).

(D) Adicion de Formol

JAN

%

Culminacién

M11 < K> Encender

TZ22

|_FallaD |

M22 < Encender || FallaD |
< Encender | Falla D |

< K> Abrir [Falla D |

V22

<

O_ Esperar hasta —<

TZ22>=9.77L.*

oo D

* La finalizacién de la adicidn, verificada por el totalizador, depende de la carga inicial de amoniaco
establecida y de la concentracion del formol (de la densidad); el valor escrito corresponde al de la simulacién

del proceso (seccion 2.3.2.1.1).
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TT11 <|<> Encender || Falla D1

Vi > Encender || Falla D1

CT-B:T ref=23°C

TT11>=40°C
Oq 7

V44

M22

D 2

O_ FV11<=0.15 L/s ]{)—<

CD_ Control de lazo _®

| Cerrar || Alarma

| Apagar || Alarma

Oi

Alarma

adicion

 _—

V44 <| > Cerrar || Alarma |

m22 <[ < Apagar | Alarma |

4.1.4 Definicion del control de lazo
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La estrategia de control continuo se trata con detalle en la seccion siguiente 4.2, Control de
lazo; para objeto de entender esta seccion no es necesario explicarla aqui.
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4.1.5 Definicion de las condiciones de falla.

En cualquier condicion de falla y/o alarma se guardan los valores actuales que definen el
estado de los equipos, asi como el valor que registran los elementos de medicidn para tomar
acciones correctivas adecuadas y/o de reiniciar el proceso.

( FallaA |
Error

(>_ equipos %
-

I
Verificacion

O— estado equipo? —<>

Reintento

( FallaB ) />
Error P
CD_ existencias %

\_/’__

I
Adecuacion

O— manual M.P. * %>

Listo el

nivel?

* M.P : materias primas.



( Falla_C )

vil (| Cerrar |Alarma | |

Error

C>— Carga NHs %

\/
I
Reintento

Q— Carga NH3 —<>

No

FallaD

([ Cerrar [ Alarma | |
1
1

M22 K| Apagar [[Alarma | |

Alarma por

(O— adicién X

\/_—
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Falla D1

Va4 <] <> Cerrar_ || Alarma | |
M2 <[ Apagar || Alarma | |

FallaTZ

Falla C

Alarma por

(O— carga X
\_/_
Vil | Cerrar || Alarma | |

4.1.6 Reportes.

- Estado de equipos (valvulas, motores, sensores)
- Resumen de alarmas y fallas

- Cantidad de producto obtenido

- Cantidad de materias primas procesadas

- Reservas de materia prima (nivel minimo)

- Tiempo de operacion

- Cantidad de agua de proceso utilizada
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4.2 CONTROL DE LAZO

Con base en la etapa de andlisis de la planta, se realizd la validacion del modelo
simplificado que se utiliza en esta seccion, para el disefio del controlador; sin embargo, el
desempefio presentado corresponde siempre al comportamiento del sistema de control,
utilizando la version completa del modelo y no la simplificada; esto ahorra tiempo y facilita
el andlisis. El disefio no esta dirigido especificamente a enfrentar el efecto de las variables
de carga, debido a sus caracteristicas (seccion 3.5). Se ajusta para un desempefio
satisfactorio ante la naturaleza cambiante del sistema y se comprueba luego frente a la
existencia de perturbaciones.

La suposicion de caracteristicas ideales para los diferentes dispositivos necesarios en la
implementacion del sistema de control, ofrece un grado de aproximacion suficientemente
bueno como para conducir un proceso de disefio ordinario®. Ademas, el afinamiento en el
ajuste de los parametros de los controladores propuestos, debe realizarse sobre el sistema
fisico, una vez implementado el sistema de forma completa y asi se tendra en cuenta la
dinamica real de los diferentes elementos. De esta manera se lleva a cabo este disefio, y a
continuacion se presentan las simplificaciones realizadas.

4.2.1 El sistema de control

A continuacion se presenta la forma como serd tenida en cuenta la dinamica de los
dispositivos comunes a todo sistema de control, y que orienta el disefio del controlador.
4.2.1.1 La planta o proceso a controlar

Su modelo ya ha sido presentado (seccion 2.3.1). Permite realizar el ajuste de los
parametros del controlador o ser utilizado para definir la ley de control.

4.2.1.2 Elemento de medicion

Para el disefio, se supone que el elemento sensor de la temperatura es de tipo lineal, porque
se selecciona para operacion en un intervalo de caracteristica lineal, o porque se condiciona
a que por software o por hardware, se obtenga este comportamiento.

Como ya se habia comentado en el inicio del documento, es preferible medir directamente
la variable controlada; es posible hacerlo en este caso, utilizando un sensor de temperatura.

1[9] pg. 126
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Este elemento de medida sensa la temperatura del lote y transmite una sefial al controlador.
Como se comentd anteriormente se supone que:

TmR :TR

Para la informacién adicional que requiere el controlador No lineal (T1 y W), se hace la
misma consideracion sobre los elementos de medida.

4.2.1.3 Elemento final de control

La vélvula de control es el elemento mas cominmente seleccionado para actuar sobre un
flujo; otra alternativa es una bomba de velocidad variable, mediante el uso de un variador
de frecuencia.

Si el EFC es una véalvula de control, se supone que su caracteristica instalada es de tipo
lineal. Sumodelo se involucra directamente en el controlador.

4.2.1.4 El Controlador

El software para automatizacion utilizado en el desarrollo de este proyecto, permite que el
PC cumpla la funcién de controlador; ambas herramientas estan disponibles en la sala de
automatizacion de ingenieria y son utilizadas para implementar la ley de control resultante
de la etapa de disefio. Las relaciones matematicas que representan la dindmica de este
controlador son obtenidas y presentadas en la siguiente seccion.

La representacion del sistema de control utilizada en el disefio, puede ser observada en la
figuras 4.2Ay 4.2B.

4.2.2 Disefio del controlador

La lista para seleccionar el algoritmo de control, generalmente contiene al de tipo PID o sus
derivados dentro de las primeras alternativas a considerar; se dice que el 80% de los
problemas de control pueden solucionarse de esa manera [19], y se les prefiere por su
utilizacion generalizada y la experiencia ya adquirida a nivel industrial; por esto ademas, el
desempefio obtenido mediante propuestas diferentes se compara con el que ofrece un
controlador tipo PID.

Al querer seleccionar el algoritmo a utilizar, es bastante prudente consultar literatura
técnica en busca de aquellos mas comunmente usados en aplicaciones similares, y de
alguna manera usar la experiencia ya adquirida por otros ingenieros. En el control de
temperatura de reactores por lotes es comun encontrar soluciones implementadas con base
en controladores PID en cascada, utilizando a W como variable manipulada [6]. Se empieza
explorando los resultados obtenidos mediante controladores PID, por su relativa
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simplicidad y porque al usar a Fe como variable manipulada, y al ser la reaccion altamente
exotérmica, el efecto de una variable de carga puede contrarrestarse rapidamente, lo que
sugiere que puede no ser necesario el uso de un controlador en cascada; ademas la
perturbacion relacionada con la corriente que estd siendo manipulada, Te, es poco
influyente en la variable controlada. Debido a que el modelo de la planta es no lineal y no
puede ser linealizado alrededor de un punto de operacion por las caracteristicas del proceso,
se utiliza también una técnica de control no lineal y se comparan los resultados.

Perturbaciones
— [ ]

e Controlador Tr
—»@—» + Fe Planta —>
A EFC

Referencia 'y

Tmr Sensor
(Tmr=Tm)

A

FIGURA 4.2A. Representacion del sistema de control PID para su disefio.

Perturbaciones

A 4 L

e Controlador N-L | Ea Tr
+ Planta

Referencia i EFC

v

Tmr Sensor
(Tmr=Tm)

A

FIGURA 4.2B Representacion del sistema de control no lineal para su disefio.

4.2.2.1 Algoritmo de control PID

Se gener0 una aplicacion para desarrollar el modelo matematico que representa al sistema
de control, utilizando a Visual Basic como lenguaje de programacion; esto permite que
diferentes modos de control PID y leyes de control diferentes, puedan ser facilmente
simulados. Los resultados obtenidos en las diferentes corridas, son evaluados utilizando
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facilidades para representacion grafica y de manejo de datos ofrecidas por Excel. El
resultado final se implementa en InTouch para su simulacion. (seccién 4.3.1.2)

Los modelos matematicos utilizados para representar la accion del controlador PID, son:

Proporcional sobre el error
Fe=Fe, +Kc-e

(Proporcional + integral) sobre el error

Fe= Fe, + Kc[e+ljedtj

T

(Proporcional + integral + derivativo) sobre el error

Fe= Fe, +Kc(e+lfedt+rD dej
T, dt

Donde :

- Fes: Respuesta del controlador cuando el aporte de los modos de control sea cero

- Kc: Ganancia proporcional, Ty : Tiempo integral y tp: Tiempo derivativo, son tres
parametros cuyo ajuste permite asignar diferente peso a cada uno de los modos del PID.
- e=Ref -T,, y Ref =consigna

m

4.2.2.1.1 Ajuste de los parametros del controlador

Existen varias metodologias para encontrar el conjunto de pardmetros que se deben
especificar y van desde el ensayo y error, hasta técnicas de optimizacién basadas en
funciones objetivo (control éptimo); dentro de éstas se encuentra el método de Ziegler y
Nichols (Z-N) y el de Cohen y Coon (C-C) [9] que requieren que el sistema de control
alcance un estado estable en el nivel normal de operacién y son cominmente utilizados;
pero un proceso por lotes por definicion es un proceso de cambio permanente.

En el método Z-N los valores de Ku y Pu se deben obtener mediante experiencias
realizadas con el sistema, una vez encontrados se puede usar la tabla 4.1. Lo importante es
observar que los resultados obtenidos por Ziegler y Nichols sugieren una relacion entre las
diferentes constantes del controlador a través de estos dos parametros, y esto se puede
aprovechar para orientar una blsqueda por ensayo y error.

Se debe encontrar un conjunto de parametros que permita cumplir los objetivos del sistema
de control, y al tener implementada la simulacion del sistema, se facilita la aplicacion de
una metodologia basada en el ensayo y error, pero especificar tres 0 mas parametros resulta
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dificil; se considera entonces que la utilizacién de una técnica combinada puede dar
resultado y efectivamente asi es. Se combinaron el ensayo y error y los valores propuestos
por el método de Z-N, presentados en la Tabla 4.1.

TABLA 4.1. Pardmetros de ajuste segln Ziegler y Nichols *

MODO DE CONTROL Ke i D
Proporcional (P) 0.5Ku
Proporcional-Integral (PI) 0.45Ku Pu/1.2
Proporcional-Integral-Derivativo (PID) 0.6Ku Pu /2 Pu/8

e Técnica utilizada

Se empieza por ajustar un controlador proporcional por medio de ensayo y error, esto
significa especificar dos pardmetros: Fes y Kc. Se simula a un controlador proporcional
actuando sobre la planta y se realizan diferentes corridas fijando uno de ellos mientras se
realiza un barrido sobre el otro; se varia el valor fijado anteriormente y se repite el proceso.
De esta manera se logra una exploracion completa de ambas variables; mediante el analisis
de las tendencias observadas, los valores correspondientes a las respuestas de mayor
calidad (aquellas con un menor tiempo de operacion, un menor exceso (‘overshoot') o
respuestas que en general poseen una menor desviacion en el transcurso del lote), son
seleccionados. Se obtiene un valor para Ky que permite fijar el parametro Kc para el
controlador PI, e iniciar asi una exploracién por ensayo y error para obtener t;, con la
ventaja de no ser mas compleja que la utilizada para ajustar un controlador proporcional; de
la misma manera se continda para lograr ajustar un controlador PID.

Al aplicar nuevamente esta técnica, puede tenerse en cuenta que los resultados iniciales
insinGan un valor para Fes, pues sin importar el seleccionado, el valor medio de la respuesta
del controlador se mantiene aproximadamente constante entre corridas.. El orden de
magnitud de Kc es sugerido por los errores esperados. Asi se puede necesitar menos tiempo
en el ensayo y error.

Orientado hacia la implementacion real del sistema, en la seleccion de los parametros se
tuvo en cuenta tanto la calidad de la respuesta obtenida, como la salida del controlador (la
exigencia al EFC), pues pueden obtenerse dos respuestas similares, pero una requerir
mucha mas actividad del elemento final de control que la otra; se prefiere la menos activa
porque el desgaste y el mantenimiento de los dispositivos implicados seran menores.

1 9] pg. 287
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e Resultados obtenidos
Aplicando la técnica descrita anteriormente, se obtienen los valores de los parametros

consignados en la tabla 4.2, y la representacion grafica de su desempefio, se muestra en la
grafica 4.1.

TABLA 4.2. Pardmetros seleccionados para el controlador PID ( Fes=0.0045 L/s )

MODO DE CONTROL Ke i D
Proporcional (P) 0.005
Proporcional-Integral (PI) 0.0045 143
Proporcional-Integral-Derivativo (PID) 0.006 86 21.43

25 A

24

N\
23 AN —
22 A \

21 A

TR (°C)

- P
- Pl
PID

20 A

19 T T
0 500 1000 1500 2000 2500

tiempo (s)

GRAFICA 4.1 Evolucién de Tr con diferentes modos de control PID

Por las muchas respuestas observadas, es claro que existe un compromiso entre calidad y
exceso en la respuesta obtenida, que no permite satisfacer todas las necesidades (capitulo 3)
mediante un controlador tipo P o PI; pero mediante el controlador PID, el cumplimiento
esta cerca, segun se observa en la figura 4.1.

El andlisis de los resultados indica que puede mejorarse el desempefio, utilizando un ajuste
diferente en los primeros momentos de la sintesis; porque inicialmente el controlador opera
sobre valores grandes de desviacién (e), que provocan respuestas que necesariamente deben
sobrepasar el valor de referencia durante esta etapa. La accion integral inicialmente
acumula un error positivo (Referencia>Tr) que provoca uno significativo de signo contrario
(Tr>Referencia) para que cese su accién, por esto es un modo relacionado directamente con
el exceso, que al ser eliminado en la etapa inicial permite conseguir una mejor respuesta.
De las simulaciones, el momento seleccionado para realizar la transicion del modo PD al
PID es luego de 2 minutos de iniciada la reaccion, y de esta forma el exceso se lleva a los
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limites permitidos. El esquema final es entonces un controlador PID sobre el error, que
durante los primeros dos minutos elimina su accion Integral. Y se conforma asi el
algoritmo de control a utilizar, que en adelante se referira simplemente como PID.

4.2.2.1.2 Evaluacion

El proceso exige una evaluacion con atencion en su comportamiento frente a perturbaciones
mas que a cambios de consigna. Inicialmente se presenta el desempefio del sistema en las
condiciones normales de operacion (graficas 4.2, 4.3, 4.4 y 45) y luego frente a la
actuacion de la variables de carga (con indices de desempefio), utilizando sefiales de prueba
que resulten adecuadas para representar a la perturbacion analizada, conforme a sus
caracteristicas (seccion 3.5).

Desempefio del sistema ante la naturaleza cambiante de la operacién Unicamente!

24

23 A

22 A

21 A

TR (°C)

20 -

19

18 T T T T
0 500 1000 1500 2000 2500

Tiempo (s)

GRAFICA 4.2 Comportamiento de la Temperatura de la mezcla reactiva

1 Escenario tipico de operacion, seccion 2.3.2.1, entradas: W=250 g/s, Te= 19°C y T; = 16°C



0 500 1000 1500 2000 2500

tiempo (s)

GRAFICA 4.3 Variacion de la masa reactiva en el transcurso de la operacion
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GRAFICA 4.4 Variacion en el nimero de moles durante la operacion
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GRAFICA 4.5 Exigencia al elemento final de control
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Los indices correspondientes al desempefio obtenido son:

tascenso = 75 'S ‘ tasentamiento = 50 S ‘ exceso = 0.35°C ‘ toperacion = 2450 s ‘

El controlador PID permite cumplir con los objetivos propuestos, sin embargo su ajuste no
dependié de la existencia ni de la magnitud de las perturbaciones consideradas y ahora se
analiza justo esto (su comportamiento frente a las perturbaciones). El andlisis de cada
perturbacion se realiza para dos diferentes momentos de aparicion de la misma, debido a las
caracteristicas cambiantes del sistema analizado, y sobre el escenario tipico de operacion.

Desempefio del sistema frente a cambios en la temperatura del agua de enfriamiento (T1)

Se observa el comportamiento del sistema para casos extremos en la temperatura del agua
disponible para enfriamiento: 12°C y 20°C. Recordando el tipo de cambio que puede
presentar esta variable de carga, también se utiliza una sefial de prueba tipo rampa.

e Rampa 16-20 °C a los 900 s (pendiente: 0.1°C/min)

‘ tasentamiento/p1 =0 ‘ toperacion = 2800 S ‘ emax/perturbacién2 = despreciable

Rampa 16-20 °C a los 1800 s (pendiente: 0.1°C/min)

‘ tasentamientop= 0 ‘ toperacion = 2525 S ‘ €max/perturbacién = despreciable

Rampa 16-12 °C a los 900 s (pendiente: -0.1°C/min)

‘ tasentamiento/p =0 ‘ toperacién =2250s ‘ €max/perturbacién = 0.11°C

Rampa 16-12 °C a los 1800 s (pendiente: -0.1°C/min)

‘ tasentamientorp = 0 ‘ toperacion = 2375 S ‘ €max/perturbacién = 0.10 °C

Toda la reaccién a 12°C

‘ tascenso = no llegaa 23 °C ‘ tasentamiento = 60 s ‘ exceso =0 ‘ toperacién =15255s ‘

Toda la reaccién a 20°C

‘ tascenso =40 S ‘ tasentamiento = 180 S ‘ exceso =0.73s ‘ toperacion = 5860 S ‘

! Luego de la perturbacion.
2 Debido a la perturbacion.
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Desempefio del sistema frente a cambios en el flujo del agua de enfriamiento (W )

Se ha mencionado que la valvula V-22 en el transcurso de la reaccion, opera totalmente
abierta, pero debido a la utilizacion de otros equipos en la planta, el flujo maximo de agua
disponible puede ser por ejemplo 200 g/s; el comportamiento del sistema para esta
condicidn, se presenta a continuacion. Recordando el tipo de cambio que puede presentar
esta variable de carga, también se utiliza una sefial de prueba tipo escalon.

e Toda lareaccién con w=200g/s

‘ tascenso = 65°S ‘ tasentamiento = 47 S ‘ exceso = 0.36 °C ‘ toperacion = 2525 'S ‘

Escalén 250-200 g/s los 900s

‘ Tasentamiento/p =0 ‘ Loperacion = 2500 s ‘ €max/perturbacion = despreciable

Escalén 250-200 g/s a los 1800s

‘ T asentamientorp = 0 ‘ toperacion = 2475 S ‘ €max/perturbacién = despreciable ‘

Desempefio del sistema frente a cambios en la temperatura del reactivo adicionado ( Te)

El cambio en Te es poco probable y posiblemente se observara solo al comparar su valor en
lotes no consecutivos, de ahi que se observe el comportamiento del sistema para diferentes
valores constantes que afectan todo el transcurso de la operacion. Se presentan los
resultados para Te=22°C y para Te=15°C (escalones en t=0). Por los resultados que se
ensefian a continuacién, por el comportamiento esperado de esta perturbacion y por su baja
influencia, no se justifica usar otra sefial de prueba, por ejemplo tipo rampa.

Toda la reaccién con Te=22°C

‘ tascenso = 60 S ‘ tasentamiento = 50 S ‘ exceso = 0.36 °C ‘ toperacion = 2525 S ‘

Toda la reaccion con Te=15°C

‘ tascenso = 65 S ‘ tasentamiento = 45 S ‘ exceso = 0.32 °C ‘ toperacisn = 2350 S ‘

Desempefio del sistema frente a cambios en la consigna del sistema (Ref)

Un lote se desarrolla a una temperatura deseada constante y prefijada, y este disefio se
realiza para una temperatura seleccionada de 23°C (seccién 2.1.1.1); sin embargo es vélida
una exploracién de variaciones ligeras en la consigna, pues es logico esperar que luego de
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la implementacion real de un sistema y luego de su operacion, algunos ajustes por ejemplo
en su consigna, sean realizados.

e Para una temperatura deseada de 22°C

‘ tascenso =955 S ‘ tasentamiento = 40 S ‘ Exceso = 0.45°C ‘ toperacion = 2900 s ‘

e Para una temperatura deseada de 24°C

‘ tascenso = 75°S ‘ tasentamiento = 55 S ‘ Exceso = 0.24°C ‘ toperacion = 2100 s ‘

Desempefio del sistema frente a un cambio en un parametro de la planta (Calor de
reaccion)

Se escoge que el calor de reaccion en la planta sea el parametro evaluado, debido a que en
la simulacion seccién 2.3.2.3.2, éste fue el que mas afect6 el comportamiento.

e Para AHR = -57.43 kJ/molA

‘ tascenso = 63 S ‘ tasentamiento = 46 S ‘ exceso = 0.37 °C ‘ toperacion = 2613 S ‘

e Para AHgr =-46.9 kJ/molA

‘ tascenso = 79'°S ‘ tasentamiento = 53 ‘ exceso = 0.22 °C ‘ toperacion = 2090 s ‘

Los resultados presentados anteriormente, permiten finalizar esta evaluacion realizando las
siguientes consideraciones:

La simulacion realizada para llevar a cabo la evaluacion presentada, da la confianza para
considerar adecuado el comportamiento del sistema en cuanto a su estabilidad. La
aplicacion de herramientas de analisis no lineal resulta mas compleja y no fue considerada.

Siempre que la capacidad de la chaqueta del reactor para retirar calor disminuya, por
ejemplo a causa de una disminucion en W, Tr 0 un aumento en Ti, el controlador actla
disminuyendo el flujo de calor generado por la reaccion, a través de Fe, y por tanto
modifica el tiempo de operacion necesario. Los datos presentados anteriormente reflejan
dicho comportamiento, pero en general el tiempo que sera necesario operar, corresponde a
valores considerados adecuados (proximos a 45 minutos); la perturbacion que puede llegar
a comprometer seriamente el tiempo de operacion es T1, por lo que es considerada
restriccion a la operacion y ya habia sido sugerida por la simulacién de la planta.

Otra consecuencia de la disminucién en la cantidad de calor transferido (Q), es un mejor
tiempo de ascenso, pero va de la mano de un mayor exceso; y justamente Ti, es aquella
que mas facilmente acerca la respuesta al limite permitido, reforzando asi la decision de
que ella conforme una restriccion. Las decisiones tomadas respecto al valor de Wy a la no
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utilizacion de Te, en las restricciones, también se ven reforzadas: se puede trabajar el lote
con un flujo de refrigerante de 200 g/s, o en los limites esperados de Te, satisfaciendo
siempre las exigencias hechas.

También se observa que ademas de la magnitud del cambio en una variable de carga, la
direccion en que se presenta, afecta de manera diferente a la repuesta obtenida; algo que
resulta caracteristico de los sistemas no lineales.

Sin embargo, el resultado mas importante es que la exploracion realizada en esta
evaluacion, da la seguridad necesaria para considerar que resulta satisfactoria la utilizacion
del PID, como controlador del sistema. Y ademas, algunos de los cambios esperados,
seguramente no seran apreciables de manera préactica.

4.2.2.2 Control no lineal para el reactor

A continuacion se realiza una simplificacion del modelo de la planta (seccion 2.3.1), con
objeto de aplicar la linealizacion entrada salida al reactor. Se sigue el procedimiento
expuesto en la seccién 1.3.3.

En la simulacion se comprueba que la velocidad de reaccién en todo el volumen del reactor

Wg, 4
—, 0 sea que todo el formol
PM; 6

disponible en el reactor se consume de forma instantanea. Esta simplificacion permite
escribir el modelo del sistema asi:

-raV se puede aproximar por la expresion: —Q, p,

dm
E:Fepe (41)
dny Wg, 4 Wg, 4 dm
— = —=- - 4.2
dt  *PM, 6 PM, 6 dt (4.2)
dn
—8 =0
= 4.3
at (4.3)
dng Wg, 4,1 Wg, 1dm
—= — == 4.4
dt  *“°PM,6 4 PM, 6 dt (44)
d 1- 1-
o _pp, oWen) g p Moo 40 [[Me) e [0
t PMp PMg 64 | PMy PMg | dt
Wg, 4
Cpe (T, —Tg) ——-2¢-—~ AH?
dT Q [ pe(re R) PMB 6 Rj*
ar _ PeFe (4.6)

gt~ (mCp)y (mCp),
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Integrando las ecuaciones (4.2) a (4. 5) resulta:

- WBe ﬂ(m - mo)
PM, 6

Ny =Ny

Ng =Ngq

De esta forma las ecuaciones diferenciales se reducen a dos (4.1) y (4.6); las ecuaciones
relacionadas con la transferencia de calor se encuentran en la seccion 2.3.1.

Como la salida de interés es la temperatura del reactor se tiene:

[0 [3]
7| el LA 4.7)
y=nh(T)=T
donde:
Q
o A=
(mCp),
4
(Cpe(Te _To) - CpR(T _To) _FlNl\TﬁAH ORJ
_ B *
© o (mCp)q Pe

Con r=1laecuacion (1.7) es:

ay:&:ﬁ:Lﬁh+“gwaqE

Desarrollando los términos de la anterior expresion:

Lsza—hO+a—ha =a .y
om  OT ’

oh

0 oh .
LgLf T =LgT = omPe T C,TTﬂ =/ #0 - entonces, el orden relativo es uno r =1.
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Finalmente:

oy ¢

—=Y=a+ pF, 4.8

prasab p (4.8)
De (1.8) resulta:

1 { 1 } 1
Fo=——"—|V-L:*h |==|V—a
gL, f ﬂ[ ] @9

Reemplazando v ( segun se propone en (1.10) ) y (4.9) en la expresién (4.8), se llega a:
- de
€= E =—ke: integrando resulta:

e(t)=e (0)exp“*" (4.10)

donde e (0) es la desviacion al tiempo cero. Esta ecuacion manifiesta que para todo k>0 el
valor de e tiende a cero.

Tres puntos a considerar antes de especificar la constante del controlador (kc) son, la

informacion sobre la planta que necesita el controlador no lineal, el valor que toma B y el
comportamiento de la dindmica interna:

e A excepcion de la informacion relacionada con la temperatura de entrada del formol, el
control no lineal no requiere de instrumentacion adicional diferente a la que solicita la
estrategia de control secuencial. Del analisis hecho en la simulacién a variables como
W, Ty, Fe y Te (seccion 2.3.2.3.4), ésta tltima es la que menor influencia tiene sobre la
temperatura de reaccion y por tanto se propone no medirla.

e Utilizando la expresion de B (pagina anterior), el valor de Tr que hace que B= 0
(indeterminando el valor de Fe), es 129.34 °C. Como el punto de operacién (23 °C) esta
lo suficientemente alejado de este valor y, ademas, la temperatura adiabatica final del
reactor para el escenario base de trabajo es aproximadamente 83 °C, se puede afirmar
con relativa seguridad que no se presentaran inconvenientes.

e En cuanto a la dindmica interna la justificacion de su estabilidad se efectua, al tener
presente que se tiene una cantidad limitada de material reactivo ingresando al reactor,

por tanto 9M _, o cuando t —> o0.
dt

4.2.2.2.1 Seleccion de las constantes del controlador

Suponiendo que el modelo utilizado en la linealizacion E/S y el de la planta fueran
exactamente el mismo, el disefio del controlador se limita a la seleccion de un solo
parametro para el controlador, k (kc). A medida que aumenta el valor de kc el sistema llega
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a la temperatura deseada con mayor rapidez (ver grafica 4.6). El kc seleccionado esta

limitado por la capacidad para ejercer la accion de control, o sea, limitado por el flujo de
entrada disponible.

Debido a que -raV no es exactamente representada si se supone que todo el formol que
ingresa reacciona instantaneamente (ver seccion 2.3.2.2, comportamiento del sistema), se
recurre al método de ensayo y error para el establecimiento de la constante del controlador.
Teniendo presente la anterior consideracion, el fin es obtener una respuesta adecuada, sin
contemplar otras diferencias entre los modelos de planta y controlador. Sin embargo, el
sistema de control también se prueba (en la evaluacion) cuando el calor de reaccion es
diferente en el modelo de la planta.

23,5
23
22,5
22
21,5
21
20,5
20
19,5

19 I T T T T 1 1 1
0 350 700 1050 1400 1750 2100 2450 2800

Tiempo (s)

——k = 0,005
k = 0,008
——k =0,0133

Temperatura °C

GRAFICA 4.6 Comportamiento de T segtn valor de kc cuando coinciden los modelos planta-controlador

Antes de presentar el valor encontrado para kc, se anotan algunas caracteristicas del
comportamiento del sistema (Planta/Controlador) observadas, segin la exploracion hecha
para hallar dicha constante:

e A medida que aumenta kc, el patron de flujo de entrada tiene tres tendencias que se
diferencian principalmente por el comportamiento inicial del flujo de entrada, ver tabla
4.3.



TABLA 4.3 Comportamiento aproximado del flujo segin valor de kc
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kc <= 0.007

0.009 <= kc <=0.015

kc >=0.018

Flujo de entrada

Tiempo

Flujo de entrada

Tiempo

Flujo de entrada

Tiempo

e Como es de esperar a medida que aumenta kc se cumple mejor la tarea de control de
lazo; esto se refleja en la figura de mérito utilizada (ISE 1) para comparacion.

kc ISE
0.0075 3065.8
0.015 1535.6
0.03 827.4

e A partir de kc > 0.019, el sistema presenta una pequefia oscilacion y se excede el valor
de la temperatura de referencia (sobre nivel).

El proceso utilizado, teniendo en cuenta la informacion anterior, consiste en buscar un
controlador proporcional que llegue a la temperatura de operacion en el menor tiempo
posible y que no exceda en mas de 0.5 °C el valor de la temperatura de referencia (23 °C).

- Mejor valor de kc (control proporcional dentro del algoritmo no lineal) que tiene un
sobre nivel maximo de 0.5 °C

Kc

Femax(L/s)

Feminino

Tmax

Tinal

Ototal (S)

0.0461

0.01275

0.001265

23.499

22.8

2485

1 [9] pagina 285



4.2.2.2.2 Evaluacion

Bajo la misma filosofia de la seccidn 4.2.2.1.2 se realiza la evaluacion.

Desempefio del sistema ante la naturaleza cambiante de la operacion Gnicamente?
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| W =250 g/s

Te=19°C

T1=16°C

Los valores de los indices de desempefio son:

‘ tascenso = 72'S ‘ tasentamiento = 62 S ‘

exceso = 0.5°C

‘ toperacién =2485s ‘

El controlador P permite cumplir con los objetivos propuestos (ver gréficas 4.7 a 4.9).
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GRAFICA 4.7 Comportamiento de Tr seglin kc=0.0461

! Escenario tipico de operacion
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GRAFICA 4.8 Detalle del comportamiento de Tr seglin kc=0.0461
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GRAFICA 4.9 Flujo de entrada para sobre nivel de 0.5°C seglin kc=0.0461
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Desempefio del sistema frente a cambios en la temperatura del agua de enfriamiento(T1)

e Rampa 16-20 °C a los 900 s (pendiente: 0.1°C/min)

| tasentamiento/p’ = 0 ‘ toperacion = 3158 S | emaxiperturbacion’ = despreciable
e Rampa 16-20 °C a los 1800 s (pendiente: 0.1°C/min)

‘ tasentamientop= 0 ‘ toperacion = 2574 S ‘ Emax/perturbacion = despreciable
e Rampa 16-12 °C a los 900 s (pendiente: -0.1°C/min)

| tasentamientorp = 0 ‘ toperacion = 2247 S | emaxperturbacion = 0.1°C
e Rampa 16-12 °C a los 1800 s (pendiente: -0.1°C/min)

| tasentamientorp = 0 ‘ toperacion = 2425 S | emawperturbacien = despreciable
e Toda lareaccion a 12°C

| tascenso=74 | tasentamiento =555 | exceso=0.41°C | toperacion = 1554 S
e Toda lareaccion a 20°C

tascenso = 69 S ‘ tasentamiento = 100 s ‘ exceso = 0.6 s ‘ toperacisn = 5960 S ‘

Desempefio del sistema frente a un cambio en el flujo del agua de enfriamiento (W )

e Toda lareaccion con w=200g/s

| tascenso =695 | tasentamiento =905 | exceso =0.52°C | toperacion = 26435 |
e Escal6n 250-200 g/s a los 900s

‘ tasentamientorp = 0 ‘ toperacion = 2594 s | emaiperturbacion = desprecicble
e Escalon 250-200 g/s a los 1800s

Lasentamiento/p = 0 ‘ Loperacion = 2534 s ‘ €max/perturbacién = despreciable

! Luego de la perturbacion.
2 Debido a la perturbacion.
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Desempefio del sistema frente a un cambio en la temperatura del reactivo adicionado (Te)

Toda la reaccién con Te=22°C

tascenso = 74 S ‘ tasentamiento = 50 S ‘ exceso = 0.47 °C ‘ toperacion = 2564 s ‘

Toda la reaccién con Te=15°C

tascenso = 72'S ‘ tasentamiento = 90 S ‘ exceso = 0.54 °C ‘ toperacion = 2386 S ‘

Desempefio del sistema frente a un cambio en la consigna del sistema (Ref)

Para una temperatura deseada de 22°C

tascenso = 70°S ‘ tasentamiento = 80 S ‘ exceso = 0.56 °C ‘ toperacion = 2980 s ‘

Para una temperatura deseada de 24°C

tascenso = 80°S ‘ tasentamiento = 60 S ‘ exceso = 0.42°C ‘ toperacion = 2128 s ‘

Desempefio del sistema frente a un cambio en un parametro de la planta (Calor de
reaccion)

Para AHR = -57.43 kJ/molA

tascenso = 66 S ‘ tasentamiento = 58 S ‘ exceso = 0.7 °C ‘ toperacion = 2640 s ‘

Para AHg = -46.9 kJ/molA

tascenso = 81'S ‘ tasentamiento = 68 S ‘ exceso = 0.3 °C ‘ toperacion = 2146 S ‘

Los comportamientos observados permiten decir que:

Para los escenarios evaluados, el comportamiento del control P es bueno, segin se
observa en los valores de los indices. Sobresale el comportamiento exhibido cuando
T1= 20 °C en donde se presentan valores mas grandes para el tiempo de asentamiento y
el exceso.

El comportamiento del control no es afectado de forma sensible por los cambios en W
evaluados.
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- El trabajo del controlador no pierde efectividad a pesar de ser perturbado por una
variable de entrada cuya variacion no se tiene en cuenta en el algoritmo de control, Te.

- El pardmetro evaluado, AHR, incide de forma importante en el desempefio del sistema
de control seguin se observa en el exceso y el tiempo de asentamiento.

Con objeto de compensar la inexactitud del modelo utilizado en el algoritmo de control, la
entrada auxiliar, v, puede incluir accion integral como se propone en [24]:

. t

v=y,+ke+Kk, Iedt ! (nétese la similitud de los dos Gltimos términos con la salida de un
0

controlador PI). Reemplazando v y (4.9) en la expresion (4.8) y tomando la transformada de

Laplace se llega a:

(4.11)

Teoricamente, el sistema no es inestable debido a que para todo valor de kc y de k; las
raices se encuentran en el semiplano izquierdo.

De la simulacion se observa que el aporte de k; al sistema de control no es notablemente
positivo si actla desde el principio de la operacion pues se presenta exceso (sobre nivel)
debido a la saturacion del modo integral (‘Windup’ 2). De forma similar como se aborda
este inconveniente en el disefio del controlador PID lineal, se busca (mediante ensayo y
error) un escenario en el que sea adecuado comenzar a aplicar la accion integral.
Dicho estado, se alcanza cuando el controlador P estabiliza al reactor en la temperatura de
operacion, esto sucede aproximadamente, 180 (s) después de iniciada la operacion.

Para la obtencion de k; se trabaja bajo la siguiente condicion:

e AHgr=-52.21 kJ/mol A, en el controlador
e AHr=-49.2 ki/mol A, en la planta

Se escoge que el calor de reaccién en la planta sea menor para el disefio, debido a que en la
evaluacion del controlador P, éste fue el que més afecto el desempefio del control:

Kc AHg en la planta ISE
0.0461 -57.43 kJ/mol A 557.9
0.0461 -49.2 kJ/mol A 660.5

! k|: k/T|
2 9] pégina 551
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Mediante ensayo y error, se encuentra que existe un valor de ki que minimiza el ISE:

- Mejor valor de kc y ki (habilitado a partir de 180 (s) ) cuando AHr en el controlador >
AHRren la planta

kc ki ISE
0.0461 | 0.0005 608

El comportamiento de las dos opciones para el controlador, se puede observar en la grafica
4.10.
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GRAFICA 4.10 Detalle del desempefio de control Py PI cuando AHg en el controlador > AHgen la planta

4.2.3 Comparacion de las opciones para el control de lazo

Se supondria que el PID puede tener dificultades para ejercer correctamente su labor dadas
las caracteristicas no lineales de la planta, sin embargo el desempefio mostrado es muy
similar al del controlador no lineal. Los comportamientos evaluados segun el conjunto
cambios en las condiciones de operacion muestran que tanto el control PID como el
control no lineal se desempefian de forma adecuada.

Una diferencia entre las dos opciones para el control de lazo es el esfuerzo requerido para el
disefio de las constantes del controlador. En el PID se debieron evaluar bastantes
comportamientos para establecer el valor mas adecuado de Fes, kc, ki y ko que permitiera
cumplir con los objetivos de control; por el contrario para el controlador no lineal sélo se
debio explorar una constante, kc.
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4.3 MONTAJE DE LA ESTRATEGIA DE CONTROL

El programa utilizado para el montaje de las estrategias de control a nivel de software,
InTouch™ 1, es el programa especializado en visualizacion que hace parte de la familia de
paquetes para automatizacion FactorySuite 2000™ 1, InTouch permite la interaccion con el
proceso de interés mediante representaciones graficas de los objetos del mundo real, estas
se crean bajo el concepto estandar de ventanas de Windows de forma que las aplicaciones
ofrecen un ambiente de manejo intuitivo.

Cuenta con tres modulos basicos:

e Explorador de proyectos: Para abrir y crear
aplicaciones; también se configuran algunos parametros
de la misma (entre otros: resolucion de pantalla, nodos

. T ouch
para trabajo en red). e
e Ambiente de desarrollo: Para crear y configurar la @
interfaz del usuario o 'GUI". InT ouch
W indowhd alker

e Ambiente de ejecucion: En él se corre o0 ejecuta la
aplicacion.

InT ouch
“Windowihiewer

A continuacion se hace una breve descripcion del ambiente de desarrollo 2:

En el ambiente de disefio se dispone de herramientas para la creacion de la interfaz (‘GUI ")
(dibujos, objetos predisefiados, controles...) mediante el uso de objetos (botones, figuras,
cuadros de texto..), que permiten interactuar con el proceso representado. Algunos objetos
presentes en la aplicacion se pueden asociar a un codigo, de forma que cuando se hace
"clic" sobre ellos se ejecutan las lineas de cddigo asociado; varios objetos tienen
propiedades para animacion (tamafio, posicion en la pantalla, visibilidad..).

InTouch ofrece facilidades para programacion; se puede generar un programa bajo eventos
como:

e Cumplimiento de cierta condicidn por parte de una variable (p.e: si la altura de liquido
en un tanque es inferior a un limite de seguridad)

e Cambio de valor de un variable (p.e: si un motor pasa de encendido a apagado)

e Tocar objetos (botones, cuadros de texto)

1 Marca registrada propiedad de Wonderware® Corporation
2 Informacion mas detallada se encuentra en los manuales en linea disponibles con el software y en [41].
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También se pueden crear subrutinas que no responden a un evento especifico, sino que
pueden llamarse desde cualquier parte del programa principal (conocidas dentro de
InTouch como 'Quick Functions').

Por otro lado, el Diccionario de Tags, es el administrador de las variables creadas dentro de
la aplicacion, éste permite definirlas, cambiarles el nombre y modificarles propiedades.
También se establecen opciones para: el registro historico de valores, condiciones de
alarma y la asociacion de una variable a un grupo de alarmas. Si el valor de las variables
viene de una fuente externa (variable remota) se pueden crear vinculos para obtener la
informacidn, entonces se ofrecen facilidades de comunicacién con otras aplicaciones (p.e:
Excel, Access, Visual Basic) y/o con servidores que manejan datos relacionados con
equipos e instrumentos de campo.

Como se expreso se pueden configurar condiciones de alarma y, segin suceda una, se
pueden generar reportes de alarmas; también se puede grabar informacion relevante sobre
el comportamiento de las variables para posterior analisis.

Por otro lado, el manejo gréafico de la informacion (p.e: la evolucion de las variables en el
tiempo) se puede representar de dos formas:

e Tendencias en tiempo real.
e Tendencias historicas.

Finalmente, se puede restringir el acceso a la aplicacion o a ciertas partes de la misma (p.e:
para cambiar la referencia de un controlador) mediante la asignacién de un nombre de
usuario y de una clave. Cada usuario tiene un nivel de acceso dependiendo de su interés por
la aplicacion.

4.3.1 Aplicaciones creadas

Mas que crear programas que simulen el comportamiento del sistema, un objetivo del
proyecto de grado al utilizar InTouch, es el de promover el uso de este tipo de herramientas
en proyectos de automatizacion reales, mediante la implementacion y evaluacion de las
estrategias de control disefiadas (seccion 4.1y 4.2).

Las aplicaciones creadas pretenden mostrar varias opciones y herramientas que ofrece el
paquete y para su desarrollo, se hace uso de la informacion adquirida en el estudio al
proceso de interés.

Se presenta un programa, en donde se simula la estrategia de control secuencial y dos
programas para la estrategia de control de lazo. Todas las aplicaciones estan orientadas a
usuarios que se desempefien en las areas de ingenieria de procesos y/o control y se exponen
a continuacion.
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4.3.1.1 Aplicacion para el control secuencial en InTouch

Basandose en lo expuesto en la seccién 4.1, Estrategia de control secuencial, se simula la
ejecucion del procedimiento de la etapa de sintesis de la HMTA. Se presenta una ventana
principal con el mimico! de los equipos e instrumentos involucrados en tal operacion (ver
figura 4.3).

¥ InTouch - WindowViewer - C:\PROGRAM FILES\FACTORYSUITE\INTOUCH\C_SEC [-[E1X]
File  Logic Special Desvelopment!

\ Simular falla en niveles de M.P. |

\ Simular falla en equipos |

\ Simular falla condiciones de operacién |

3 =

SIMULAR

o9

:J

FIGURA 4.3 Imagen de la ventana principal de la aplicacion de control secuencial

En la ventana principal se presenta el avance de las diferentes operaciones de proceso (p.e:
definicion del lote a procesar, carga de formol) y la forma de simular fallas en los diferentes
instrumentos (p.e: en el medidor de flujo de formol, en el sensor de temperatura del reactor)
0 condiciones del sistema (p.e: temperatura del reactor, cantidad de materias primas
almacenadas).

Los objetos tienen vinculos de animacion de forma que por ejemplo, cuando se carga el
amoniaco al tanque se puede ver como sube el nivel (ver figura 4.4) o que cuando se simula
una falla en un sensor éste empieza a titilar y su color cambia a rojo (ver figura 4.5). Si se
generan condiciones de falla se notifica tal evento por medio de ventanas auxiliares (ver
figura 4.6).

! Representacion aproximada de un objeto que guarda sus caracteristicas mas relevantes



[_[5]x]

InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEVINTOUCH\C_SEC
Development]

Eile Logic Special

MIMICO

\ Simular falla en niveles de M.P. |

| Simular falla en equipos |

\ Simular falla condiciones de operacién |

3 =

LIETO CARGA 1TH3

PARAR

[]

FIGURA 4.4 Ventana principal de la aplicacion de control secuencial mostrando la carga de amoniaco

[_[=]x]

InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEAMINTOUCH\C_SEC
Development!

File Logic Special

MIMICO
SIMULACION DE EQUIPOS E INSTRM.
OK_TH11 @
oKk M1 @
o N2 @
oxmz @
oK P11 @
oKyt @
o1zt @
okvzz @ \ Simular falla en niveles de M.P. |
oK_Tz22 @
okvia @ | Simular falla en equipos |
o 1m11 @ _ = _
okvar @ [ simular falla condiciones de operacion |
oK_TT22 @
CERRAR j
r 2

SIMULAR

L]

FIGURA 4.5 Ventana principal de la aplicacion de control secuencial mostrando falla en sensores
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"InTouch - WindowViewer - CA\PROGRAM FILE S\FACTORYSUITEAINTOUCH\C_SEC =[E]x]
File  Logic Special Desvelopment!

Falla en materias prima

Reintentar

\ Simular falla en niveles de M.P. |

\ Simular falla en equipos |

\ Simular falla condiciones de operacién |

FIGURA 4.6 Ventana principal de la aplicacion de control secuencial mostrando notificacion de falla

Los pasos para ejecutar la simulacion del control secuencial en InTouch ! son:

Paso Evento

1 En el escritorio de Windows NT, ejecutar el Icono del explorador de
proyectos de Intouch.

2 Seleccionar la aplicacion de InTouch "Secuencial 1"y ejecutarla para que
aparezca el Window Maker de InTouch..

w

Abrir la ventana Ilamada Mimico (principal)

4 En la esquina superior derecha de la ventana de Window Maker aparece la
opcion para correr el programa (Runtime)

5 Ejecutar la aplicacion o leer la ayuda.

! El software se encuentra instalado en la sala de automatizacion de Ingenieria, LIQ.



4.3.1.2 Aplicacion para control de lazo en InTouch
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En esta se presenta una Interfaz Grafica del Usuario ('GUI') que contiene las siguientes

ventanas:

- Principal (ver figura 4.7)

- De pardmetros (ver figura 4.8)
- Mimico (ver figura 4.9)

- Alarmas (ver figura 4.10)

En la ventana principal (ver figura 4.7), se presentan variables del proceso como flujo de
formol o flujo de refrigerante cuyo valor puede modificarse en cualquier momento con
objeto de ver su influencia sobre el comportamiento del sistema. También se puede escoger

que la simulacion se efectte con el flujo de formol

establecido manualmente, o,

determinado por el controlador. Cuando se elige control automatico hay opcidon para el uso

de un control PID lineal, o, el uso de la estrategia de control No lineal
Entrada/Salida) con PI; en ambos casos, se pueden elegir los valores de las constantes

(Ke, ki, kp) del controlador.

InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEAINTOUCH\RHMTSQL [_[=1x]
Eile Logic Special

Development!

[ ¢Adiabatico?

Flujo agua W) 0250 Us
Temp. entrada de agua (T1) 16.0 °C
Flujo de formol (Fe) 0.00383 Vs

[X éVel. reace cinélica?

Control No-lineal
Trefer 23.00 2C
Ke 0.045

Ki 0.000000

D Control lineal

Ventanas
_ Tiempo final de simulacién
)
:

40
B

3o

—o3-~o0om o—c—m

24

23

22

21

@ -c—~w-o53 o

20

o
©

Tiempo

400

BO0 800 1000 1200 1400 1600
Tiempo (s)

200

1446.10

400

5

600 800 1000 1200 1400 1600
Tiempo (s)

TR =22.939 =

(Temperatura del reactor)

FIGURA 4.7 Imagen de la ventana principal de la aplicacion para control de lazo en InTouch

(Linealizacion
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Otras posibilidades son, primero que en el modelo se utilice una expresion cinética (con
parametros fijos) para la velocidad de reaccion, o suponer que todo el formol que llega al
reactor se consume inmediatamente; se puede establecer que la operacion sea adiabatica o
no y se encuentra el acceso a las otras ventanas.

En la segunda ventana se establecen algunos parametros del modelo (ver figura 4.8) como:

- Carga inicial de amoniaco

- Fraccion en peso de materias primas (formol y amoniaco)

- Calor especifico, conductividad térmica, viscosidad y densidad de la masa reactiva

- Calor de reaccidn estandar por mol de amoniaco

- Calor especifico y densidad del formol

- Factor de suciedad del intercambiador y conductividad térmica de la pared del reactor

El valor de los anteriores parametros puede ser modificado.

InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEAUNTOUCH\RHMT DDE [_[=1x]

Eile Logic Special Development!

Parametros

Carga inicial NH3 70000 g
W amoniaco 0.2600 g/g
W formol 0.3700 9/

Densidad formol 1.110 giml
Cp formol 0.003530 kJi{g 2C)

Propiedades de la masa reactiva
Cp reactor 0.003910 kJi{g°C)

Densidad reactor 09720  g/ml

Cond. term. reactor  0.000487 kJ(m s2C)

Viscocidad reactor  0.016000 P
Calor reaccimol NH3 -52.2100  kJimol A

Factor de suciedad ~ 0.180 20w

Cond. term. pared R 0.0140  Ji{m 5°C)

FIGURA 4.8 Ventana de pardmetros

La tercer ventana (ver figura 4.9) presenta un mimico® del equipo encontrado en las
instalaciones del edificio del Laboratorio de Ingenieria Quimica, en este se incluyen varios
instrumentos y equipos necesarios para el sistema de control y supervision. Varios de los

! Basado en la figura 4.1
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objetos presentados ofrecen informacién al tocarlos, por ejemplo cuando se hace “clic"
sobre el medidor de flujo de agua se presenta el valor actual de dicho flujo.

InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEAINTOUCH\RHMTSQL [_[=1x]
Eile Logic Special Development!

Mimico

Temperaturareactor 2295 °C
Volumen reactor 10.81 [

Flujo entrada de formol 0.0034 ifs
Tiempo 925.30 S

@@

Flujo de entrada: 0.00331 1/s

FIGURA 4.9 Mimico de la planta

La ultima ventana (ver figura 4.10) presenta los registros de alarma y eventos, las variables
a monitorear se asocian al grupo de alarmas de Proceso 6 de Control. Los limites y
condiciones para las alarmas estan determinados bajo consideraciones hechas en el
capitulo 3. Adicionalmente se presentan alarmas asociadas a la carga inicial de amoniaco y
a la temperatura de referencia con objeto de mostrar la flexibilidad de esta herramienta.

Variable Eventos asociados a las alarmas
Temperatura del reactor Limite superior (Hi) = 35°C
Limite superior superior (Hi Hi) = 40°C
g | |Flujo de agua Limite inferior (Lo) =0.2 I/s
3 Limite inferior inferior (Lo Lo) =0.15 I/s
E Temperatura de entrada del agua | Limite superior (Hi) = 18 °C
Limite superior superior (Hi Hi) = 20 °C
Masa inicial del reactor (NH3) Limite superior (Hi) = 7.54 kg
Limite inferior (Lo) = 7 kg
—1 | Temperatura de referencia Limite superior (Hi) = 25°C
g Limite superior superior (Hi Hi) = 30 °C
S || Modo automatico de control Estado de seleccionado o no seleccionado.
O Tanto para control con PID como para
No lineal con PI
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" InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEAINTOUCH\RHMT DDE
B

Iz Logic Special Devalopment!

DD/MM HH:MM EVT Type Operator Pri Name GroupName Value/Limit AlrmState
19/04 21:34 ALM LOLC 1om Alarma_Proceso 0/ 0.2 UNACK_ALM
19/04 21:34 RTN LOLC Administrator 1w Rhlarma_Froceso  0.25/ 0.Z UNACK_RTN

‘4 Pagina anterior ” Pagina siguiente Pl

Principal &

FIGURA 4.10 Ventana de alarmas

Segln se establezca en el programa, el registro de alarmas puede mostrar informacion
como:

Fechay hora del suceso

Tipo de alarma (Limite superior, Limite inferior, On/Off)

Nombre de la variable y del grupo de alarmas al que pertenece (proceso o control)
Valor de la variable que causa la alarma y el limite que se excedio

Nombre del operario registrado

Los pasos para ejecutar la simulacion del control de lazo en InTouch * son:

Paso Evento

1 En el escritorio de Windows NT, ejecutar el Icono del explorador de
proyectos de Intouch.

2 Seleccionar la aplicacion de InTouch "RHMT SQL" y ejecutarla para que
aparezca el Window Maker de InTouch..

w

Abrir la ventana Principal

4 En la esquina superior derecha de la ventana de Window Maker aparece la
opcion para correr el programa (Runtime)

5 Ejecutar la aplicacion o leer la ayuda.

! El software se encuentra instalado en la sala de automatizacion de Ingenieria, LIQ.
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4.3.1.3 Aplicacion para control de lazo entre InTouch y Excel

El modelo de la planta se encuentra en Excel, mientras que el algoritmo de control se
ejecuta en InTouch. Por esta razon se realiza una simulacién interconectando aplicaciones,
bajo la filosofia de Intercambio Dindmico de Datos (‘DDE’), ambos programas actlian
como clientes (reciben informacion) y como servidores (envian informacion).

InTouch Te W T1 Excel

A

Modelo de
la planta

Algoritmo
de control

Fe, Mro

DDE

FIGURA 4.11 Esquema del intercambio de informacion entre InTouch y Excel

En Excel se simula la planta y se envia la informacidn solicitada por InTouch (Tr, W %, T1%)
que recibe los datos y, segun sea el algoritmo de control, determina el flujo de formol. El
flujo de entrada (Formol) puede establecerse tanto manual como automaticamente.

El programa en InTouch tiene basicamente la misma presentacion (ver figura 4.12) descrita
en la seccion anterior %; en Excel se presenta una interfaz (ver figura 4.13) en la que se
pueden manipular variables como flujo de refrigerante, temperatura de entrada del agua de
refrigeracién y parametros del modelo. De esta forma, se intenta ver el comportamiento
cuando se lleva a cabo la comunicacion (transmision/recepcion) entre la planta y el
controlador desarrolladas en ambientes diferentes. Con esto también se quiere presentar al
sistema de control ejerciendo su accién, cuando algunos parametros dentro del modelo
utilizado para el disefio del controlador, son diferentes a los de la planta; esta situacion se
debe esperar en la vida real y lo que se pretende es facilitar el cambio del valor de dichos
parametros en las ventanas de cada aplicacion dispuestas para ello. De esta forma se
pretende facilitar una evaluacion del sistema de control orientada a ver la robustez del
disefio.

! Informacién adicional para la estrategia No lineal de control.

2 Se presentan las ventanas: principal, de parametros y de alarmas.
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InTouch - WindowViewer - CAPROGRAM FILES\FACTORYSUITEAUNTOUCH\RHMT DDE

16 Temperatura del agua, T1( °C)
0,25 Flujo de agua, W (Lfs)
19 Temperatura reactor, TR (°C)

7000 Masa inicial
0 Flujo de formol Fe (L/s)

3297 Tiempo (s)

Simulacion HMTA

FIGURA 4.13 Imagen de la ventana principal de la aplicacién conjunta en Excel
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Los pasos para ejecutar la simulacion entre InTouch y Excel son:

Paso Evento
1 En el escritorio de Windows NT, ejecutar el Icono del explorador de
proyectos de Intouch.
2 Seleccionar la aplicaciéon de InTouch "RHMT DDE " y ejecutarla para
que aparezca el Window Maker de InTouch..
3 Abrir la ventana Principal
4 Una vez en la aplicacion de Excel (Xlplanta.xls) aceptar la actualizacion
de datos.
5 Llamar la interfaz grafica en Excel y establecer pardmetros y opciones de
simulacion de la planta.
6 Desde InTouch se determina la carga inicial de amoniaco y se configuran
las constantes del controlador y parametros del algoritmo de control.
En el menG Special ejecutar el comando Reinitialize 1/0 para comunicar
InTouch con Excel.
7 Ejecutar simulacion del controlador (InTouch). Ejecutar simulacién de la
planta (Excel). Leer la ayuda si se desea informacion adicional.
8 Excel simula la planta con el valor actual de Fe que proporciona InTouch.
= 9 Excel envia la informacion necesaria a InTouch via DDE vy espera el
E siguiente Fe.
=] 10 Desde InTouch se determina el flujo de entrada, Fe, adecuado (control
E manual 6 automatico).
11 InTouch envia tal Fe a Excel.

Para terminar la simulacion, primero detener la aplicacion de Excel y luego la de InTouch.
Para cerrar los programas: primero InTouch y luego XL.

Si se instalan las aplicaciones que vienen con la tésis, en medio electronico, estas deben

ubicarse en:

e Control secuencial: "C:\Program Files\Factory Suite\InTouch\C_SEC"

e Control de lazo en InTouch: "C:\Program Files\Factory Suite\InTouch\RHMT SQL"

e Control de lazo en InTouch: "C:\Program Files\Factory Suite\InTouch\RHMT DDE"
y planta en Excel: " CAWINNT\CmN\XLPLANTA.xIs"

Sin embargo, las aplicaciones se encuentran ! actualemente instaladas.

! Sala de automatizacion de Ingenieria, LIQ.
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5 REQUERIMIENTOS Y SUGERENCIAS SOBRE LA INSTRUMENTACION

En esta seccion se presentan algunas consideraciones relacionadas con la instrumentacion
requerida por la estrategia de control secuencial y de lazo. No se pretende realizar la
seleccion de los diferentes elementos sino resaltar las necesidades y caracteristicas
relevantes del proceso para orientar dicha seleccion; tampoco se sugiere una marca, mas
bien, si es el caso, el tipo de elemento adecuado.

Se debe tener presente que el sistema de control y supervision objeto de estudio, se apoya
en el uso de un computador personal, cuyo hardware y software estan habilitados para tal
labor, lo que implica que la informacién que llega del sistema (p.e: la sefial de un sensor)
debe ser llevada hasta el lugar donde reside el computador y, ademas, convertida a su
representacion digital. Una necesidad similar surge cuando la informacion va en direccién
contraria, o sea, enlazar las sefiales de control del PC con los elementos finales de control,
esto implica la necesidad de una red que maneje sefiales continuas y digitales cuyos
protocolos de comunicacién sean compatibles con el software. Entonces, se trata de un
problema de integracion y manejo de informacion relativamente complejo que requiere de
personal especializado; vale anotar que este punto no se contempla dado el alcance del
proyecto.

5.1 ELEMENTOS BASICOS REQUERIDOS

Con base en las necesidades de la estrategia de control y supervision (figura 4.1) y en la
descripcion del equipo instalado (figura 2.1), estos son los elementos bésicos adicionales *:

e Medicion de nivel de punto (de dos estados) para tanques de materias primas.
e Sensor de temperatura y de flujo para el agua.
e Sensor de flujo para la linea de formol.

1 El objetivo de esta seccion es hacer sugerencias relacionadas con los elementos de medicion y las valvulas
de control Unicamente.
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e Sensor para el flujo de amoniaco.

e Vaélvula proporcional de control (linea de formol)

e Vélvula ON/OFF para el agua.

e Vélvula ON/OFF para la linea de amoniaco.

e Vélvula ON/OFF para descarga del reactor.

e Tanque de amoniaco Yy tuberia para conectarlo al reactor.
e Lineaparael agua de enfriamiento.

Es adecuado referirse a la seccion donde se describen los equipos de interés (seccion 2.2),
para tener en cuenta dimensiones y posicion relativa de los mismos, esta informacion es
necesaria a la hora de especificar los diferentes instrumentos. En la siguiente tabla se
resume la informacion necesaria para definir los requerimientos de elementos de medicion
y las condiciones a las que se exponen.

Tabla 5.1 Informacién requerida por el sistema de control y supervision

Equipo en Informacion Sustancias a las que | Tempera- | Pre- | Otros
cuestion se expone el sensor tura sion

Tanquede |e Nivel de punto Solucion formol (30-40 16-25°C Atm.

formol (nivel minimo) %): pH acido, corrosivo.

Tanquede |e Nivel de punto Solucion Amoniaco (20- | 16-25°C Atm.

amoniaco (nivel minimo) 28 %): pH basico,
corrosivo.

Tuberia e Flujo volumétrico | Formol: pH &cido, 16-25 °C >Atm | Uso de

formol COrrosivo. bomba en la

linea

Tuberia e  Flujo volumétrico | Amoniaco: pH basico, 16-25 °C Atm.

amoniaco corrosivo.

Tuberia e  Flujo volumétrico | Agua de pozo. 14-25°C >Atm | Uso de

Fluido e  Temperatura de bomba en la

térmico entrada del agua linea

(H20)

Reactor e Temperatura Solucion acuosa de 16-90 °C * Atm. | Agitacion
amoniaco y HMTA en vibracion
solucion.

5.2 ELEMENTOS DE MEDICION

5.2.1 Medicién de nivel

La informacién encontrada mediante la revision bibliogréafica hecha sobre los sensores de
nivel, sugiere a los dispositivos tipo palanca y eje (hacen parte de la familia de los
dispositivos de flotador). Son cominmente utilizados para la medicion de nivel de punto,
por ser econdémicos y robustos.

! La temperatura final en operacidn adiabatica es 83 °C aproximadamente.



Algunas caracteristicas de estos medidores son [23]:

108

- Adecuados para liquidos con densidades relativas entre 0.3y 2.4
- Temperaturas de operacion entre (-) 40 °C y 300 °C
- Presion manométrica de operacion (-)100 kPa 'y 14700 kPa
- Exactitud de +/- (2-5) milimetros

Las partes mdviles en contacto se deben recubrir con materiales protectores para aumentar
su vida util; por disponibilidad de espacio y facilidad para el manejo de los tanques (llenado
y limpieza) la orientacion del instrumento debe ser horizontal para los tanques de
almacenamiento de materia prima, para el reactor el sensor debe estar en forma vertical.

5.2.2 Medicién de temperatura

A continuacion se presenta una comparacion entre los sensores mas cominmente utilizados
para medicion de temperatura, teniendo presente caracteristicas del equipo de reaccion; la
bibliografia basica de referencia es [4], [8] y [40].

TABLA 5.2 Comparacion entre RTD y termocuplas

Instrumento M Ventajas Desventajas

Termocupla No es afectada por la vibracién e Comparado con las RTD la
Es robusta precisiéon  desempefio vy
Los costos (compra, instalacion, estabilidad es deficiente
mantenimiento) son relativamente (més apreciable a
bajos temperaturas cercanas a la
Debido a que el intervalo de| ambiente), sobre todo si se
temperatura a trabajar es pequefio se necesita un control fino de
puede lograr un  desempefio la temperatura.
(precision,  exactitud, linealidad)
mejorado mediante calibracién vy
utilizando las de tipo premium

RTD Buena precisibn y  exactitud|e Costos (compra,

(+/- 0.001 °C sobre el punto de
calibracion)

Buena estabilidad (desviacion:
< 0.1 % del alcance en 5 afios)

Los problemas de autocalentamiento
disminuyen debido a que existen
buenas condiciones de transferencia
de calor.

Disponibles para intervalos de
operacion relativamente pequefios

instalacion, operacion 'y
mantenimiento)  elevados,
generalmente (3-4):1
comparado con las
termocuplas.

Sensibles a la vibracion
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En cualquier caso se debe utilizar un elemento que aisle el sensor del contacto directo con
el medio a medir, dadas las condiciones agresivas a las que se expone.

Por costo y robustez, aunque se pueda sacrificar el desempefio, se sugiere el uso de una
termocupla Tipo E (Chromel/Constantan) o J (Iron/Constantan) que se desempefian bien en
temperaturas no lejanas a la ambiente. La tipo E trabaja adecuadamente en atmosferas
oxidantes e inertes, es la termocupla que tiene la mayor sensibilidad (AV/AT) y es usada
para intervalos pequefios de medicion de temperatura [8]. La tipo J es la termocupla méas
ampliamente usada industrialmente, resiste atmdsferas oxidantes y reductoras hasta 760 °C

[8].

5.2.3 Medicién de flujo

La correcta seleccion de un medidor de flujo es compleja dada la gran variedad de
instrumentos disponibles para tal labor, asi mismo se esperaria la existencia de uno mas
conveniente para una necesidad especifica [8].

Un punto adicional a los expuestos en la seccién 1.4.1.1, para escoger el medidor es la
caida de presion a través del aparato. Los medidores invasivos o de contacto son los que
proporcionan mas pérdidas de energia en la linea de transporte, segun el disefio se hace mas
pronunciada dicha pérdida (p.e: entre los medidores por diferencia de presion el de Venturi
causa el menor efecto). Por otro lado los sensores ultrasénicos y magnéticos, por nombrar
algunos no invasivos, no causan caidas de presion notables.

Los medidores volumétricos son atractivos, por costos, comparados con los masicos;
adicionalmente se sugiere su uso, porque se espera que los posibles cambios en las
variables que afectan su medicion (p.e: temperatura), no alteren significativamente la
precision al estimar el flujo masico.

Una caracteristica importante del sistema en cuestién, es que las velocidades de flujo son
muy bajas para amoniaco y formol, este factor tiene un fuerte peso en el desempefio del
sensor. La mayoria de equipos requieren que para valores aceptables de precision y
exactitud, el nimero de Reynolds debe superar 5000. Las condiciones del sistema se
resumen en la tabla 5.3.
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TABLA 5.3 Condiciones de flujo del formol, amoniaco y agua en la linea de transporte

Linea | Didmetro | Diametro | Velocidad Tempera | Densidad | Viscosidad | Nuamero de
Nominal | interno? (cm/s) -tura | Promedio| Promedio Reynolds
(plg) (cm) (g/mL) (Poise) NRe
NH3 Yo 1.58 15-30 2 16-22°C| 091 0.014 1540-3080
HCHO Y5 1.58 0.765-7.65 2 | 16-22°C 1.11 0.022* 61-610
H20 Y 1.58 51 - 203 14-22°C 1 0.01 8060-32240

Segun la revision hecha, los medidores presentados a continuacion se consideran aptos para
la tarea:

e Los medidores para condiciones de flujo laminar, donde el disefio debe ser tal que se
mantenga dicho régimen para poder determinar el flujo de forma correcta mediante la
aplicacion de la ecuacion de Bernoulli. La medicion del flujo se realiza al tener la caida
de presidn entre dos puntos donde:

- Solo existen pérdidas por friccion
- No hay trabajo de bomba
- El area es constante

APy el flujo volumétrico guardan una relacion lineal °.

e Los medidores de rueda giratoria o rotor (‘Paddle-wheel’), utilizan el mismo principio
de las turbinas con la diferencia de que el elemento que gira es perpendicular al flujo
del fluido.

Algunas caracteristicas son [23]:

- Exactitud = +/- (1- 5) %.

- Precision = +/- (¥2-1) %.

- Caida de presion maxima = (7-35) psi dependiendo del flujo.

- Relacién de flujos, maximo: minimo (‘Turn down ratio’) = 20:1.

- Disponibles para flujos desde 0.1 L/min hasta 125 L/min.

- Costo bajo comparativamente.

- Algunos necesitan (aproximadamente) 50 didmetros antes y 5 después de tuberia recta,
para obtener buen desempefio y linealidad.

- Son sensibles a cambios en la viscosidad.

1 [16] pagina 949

2 Valores tipicos para flujo por gravedad, [23] pagina 190.

3 Basadas en los flujos de entrada requeridos por el control de lazo, adicionalmente se dio un margen de
seguridad.

4 [15] Vol A11 péagina 622

Qu AL

g. 7 D°

5 AP=128
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- Los que utilizan luz infrarroja para medir la velocidad de giro del rotor, se usan con
fluidos que permitan el paso de luz infrarroja (fluidos claros o translicidos, bajo
contenido de solidos).

5.3 ELEMENTO FINAL DE CONTROL

Al ser considerados las valvulas de control como los EFC a utilizar, se requieren 3 de tipo
todo o nada (‘on-off') y una de tipo proporcional. La capacidad de flujo, la presion de
operacion, la hermeticidad, el tipo de actuador y los materiales necesarios, son aspectos a
tener en cuenta en la seleccion de una valvula tipo todo o nada. Las consideraciones que se
realizan a continuacion, respecto a valvulas de control, centran su atencion en las de tipo
proporcional, pero resultan de caréacter general.

VALVULAS DE CONTROL (tipo proporcional)

Los proveedores de valvulas de control suministran catalogos que orientan el proceso de
seleccion y deben ser consultados, pues en ellos se encuentra informacion técnica necesaria
para realizar la seleccion; ademas, con base en especificaciones que solicitan a través de
formatos, ej. DIN EN 60 534-7, ellos realizan recomendaciones; sin embargo es el cliente
quien decidird y es conveniente que conozca del tema. (en el anexo E a manera de ejemplo
se presenta un formato para datos de acuerdo con la norma DIN mencionada, e informacion
de una valvula de control para aplicacion en plantas piloto).

A continuacion se presenta un algoritmo de seleccion de valvulas de control de aplicacion
general, que ha sido preparado con base en [9,42,44], para guiar esta etapa en el proceso de
implementacion del sistema de control para el reactor discontinuo trabajado. Sin embargo,
es adecuado que el interesado revise los conceptos sobre valvulas de control, para un
correcto entendimiento de lo que se expone a continuacion. (p.e. [9] y [42])

Algoritmo de seleccién de valvulas de control
1. Calcular el valor requerido de Cv.

A fin de especificar el tamafio de una valvula, en términos del flujo que puede manejar
cuando esta totalmente abierta, se usa la siguiente ecuacion:

S
Cy =Q- AP, (5.1)

Donde:

Q =flujo volumétrico, en gpm.

S =densidad relativa del fluido.

APy = caida de presion a través de la valvula totalmente abierta, en psi.
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Cv = factor asociado con la capacidad de la valvula.

Esta ecuacion es de utilizacion generalizada, y para liquidos poco viscosos, resulta
satisfactoria para dimensionar una valvula para diferentes fluidos; para otros casos los
mismos fabricantes suministran las férmulas con las correcciones adecuadas.

Para calcular el Cv; (factor asociado a aperturas diferentes al 100%), se utiliza la ecuacion
(5.1), o una analoga, usando las condiciones de operacion normal del sistema donde sera
instalada la valvula. En el caso tratado en este trabajo, se utiliza el flujo medio de operacién
(Fes) y debe verificarse que los valores obtenidos para los flujos extremos, correspondan a
aperturas que permiten controlabilidad (por ejemplo en el intervalo: 30%—-80%).

Para el disefio de sistemas con bomba, donde tanto la valvula de control como la bomba
deben ser especificadas, la caida de presion asociada a la valvula de control es una decision
que se debe tomar, esta asignacion es importante pues afecta a los costos de bombeo vy al
desempefio del sistema de control. Si la bomba ya existe, la caida de presion a través de la
valvula estara fijada. (corresponde a la diferencia entre la curva obtenida de pérdidas en la
instalacion para diferentes flujos (denominada ‘curva del sistema’) y la curva caracteristica
de la bomba (cabeza dindmica total vs. caudal).

2. Seleccionar el valor de Cv con base en los catalogos suministrados por el proveedor.

Los fabricantes, para cada una de sus valvulas, obtienen y suministran estos valores en sus
catalogos. La vélvula seleccionada debera tener un coeficiente de flujo Cv, entre 1.25y 2
veces el Cvc. En otras palabras debe seleccionarse una valvula para que no opere cerca de
las posiciones de apertura o de cierre total, a condiciones normales (si se selecciona la
valvula con Cv=Cv,, operara totalmente abierta en condiciones normales de operacion);
porcentajes de apertura entre 50% - 80% son tipicos para operacion normal. Ademas se
debe tener en cuenta que las listas de valores suministradas por los fabricantes,
corresponden a un determinado tipo de caracteristica inherente.

La 'rangoabilidad’ de la valvula, relacion entre el maximo y el minimo flujo controlables,
debe ser verificada, para garantizar la controlabilidad en todas las diferentes condiciones de
operacion que se esperan. Una amplia rangoabilidad puede ser necesaria cuando se requiere
manejar grandes variaciones de flujo en operacion o para manejar la combinacion de
diferentes etapas de operacion. En general las vélvulas rotatorias tienen una mayor
rangoabilidad que las de tipo de vastago movil.

En algunos catélogos es posible encontrar directamente CVc vs %apertura, y con certeza
puede verificarse que el dimensionamiento de la valvula es adecuado (porcentaje de
apertura correspondiente entre 50%-80%).

3. Seleccionar el tipo de caracteristica inherente de la véalvula, con base en las
caracteristicas del sistema a controlar.
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La seleccién de la caracteristica inherente de una valvula puede tener una gran influencia en
la estabilidad o controlabilidad del proceso, ya que esta representa el cambio de la ganancia
de la vélvula cuando se opera. El aspecto importante a tener en cuenta es que cuando la
caida de presion a traves de la valvula es poco significativa respecto a las del sistema donde
esta presente, la desviacion que experimenta su caracteristica instalada respecto a la
inherente es grande. (Al instalarse, una valvula de caracteristica inherente de igual
porcentaje tiende a comportarse como lineal y la lineal hacia caracteristica de apertura
rapida).

Algunas recomendaciones fueron recopiladas y se presentan a continuacion:

- La caracteristica de apertura rapida se utiliza en control todo o nada.

- Sistemas de control de nivel: La caracteristica recomendable es la lineal a menos de que
APvmax [ APvmin Sea mayor de 2.5:1, en cuyo caso se recomienda igual porcentaje.

- Sistemas de control de presion: Cuando la valvula debe manejar distintas caidas de
presion (por encima de una relacion de 2:1) para poder satisfacer los requisitos del
sistema donde se instala, debe utilizarse una valvula de igual porcentaje, en caso
contrario se utiliza una con caracteristica inherente lineal.

- Sistemas de control de flujo: Si el elemento de medicidn esté en serie con la valvula se
recomienda una valvula lineal; si la valvula estd en una derivacion (cierra para
aumentar el caudal sensado por el elemento primario) y el medidor es lineal entonces
seleccionar una valvula lineal, si el elemento es de raiz cuadrada entonces una de igual
porcentaje; Si el flujo es pequefio y la variacion de APv es grande entonces se
recomienda una valvula lineal.

- Sistemas de control temperatura: En general se recomienda caracteristicas de igual
porcentaje.

4. Seleccionar la posicion segura de la valvula para el caso de falla de la fuente de
suministro que la opera, con base en criterios de seguridad o econémicos.

5. Determinar la caida de presion maxima que debera asumir la valvula y seleccionar el
actuador.

La maxima caida de presion que la valvula puede absorber, es un aspecto que debera
verificarse con base en la informacion que suministra el proveedor en sus catalogos y a
partir de esta seleccionar el actuador. Las valvulas de vastago movil son generalmente
superiores a las rotatorias en este aspecto.

6. Especificar el grado de hermeticidad que la valvula debe ofrecer.
Se ofrecen valvulas con diferentes caracteristicas de hermeticidad, clasificadas segun
estandares (p.e. ANSI B16.104) y la seleccion se realiza conforme los requerimientos de la

aplicacion)

7. Determinar los materiales a ser usados, basandose en aspectos de corrosion, erosion,
presién y temperatura.
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Las tablas que sirven para este fin se encuentran en la informacién suministrada por el
fabricante. EI material de la tuberia generalmente indica el material del cuerpo, sin embargo
debido a que la velocidad es mas alta en las valvulas, otros factores deben ser considerados.

En el caso de vélvulas de control para pequefios flujos, utilizadas por ejemplo en plantas
piloto o en investigaciones técnicas, los proveedores suministran estas valvulas
normalmente en acero inoxidable, pero se pueden solicitar en el material deseado.

8. Seleccionar el equipo adicional que requiera, como posicionadores, interruptores
limitantes, etc. Si son necesarios.

Los posicionadores aumentan la velocidad de respuesta del EFC, son utiles en muchas
aplicaciones y son requeridos para ciertos tipos de actuadores, que presentan histéresis (la
cual puede causar desgaste en la valvula). Sin embargo, estos elementos agregan costo y
complejidad al sistema y su utilizacion debe ser estudiada.

9. Generalmente una vez desarrolladas estas etapas, se diligencia un formulario con la
informacion hasta aqui obtenida, u otra adicional por solicitud, y se envia al proveedor.

CONSIDERACIONES ADICIONALES

- Los actuadores neumaticos son los utilizados mas ampliamente, aventajados
especialmente en areas peligrosas, ademas al fallar el aire de instrumentos se cierran o
abren totalmente. Los actuadores eléctricos son una opcién cuando no hay disponible
aire comprimido.

- Las véalvulas de control suelen tener el mismo didmetro nominal o un tamafio menor
(hasta la mitad) que el del tubo donde se instala, pero nunca mas grande.

- Se recomienda instalar una valvula de control manual en derivacion (bypass) a la
automatica, por cuestiones de mantenimiento o falla.

- La cavitacién puede producir graves dafios, y puede suceder cuando se llega cerca de la
presion de vapor del fluido dentro del cuerpo. Existen factores que permiten verificar
esta condicion. Por ejemplo para liquidos, APv deberd ser menor que APc (caida de
presion critica, calculada con base en informacion suministrada por los fabricantes) para
que no se presenten problemas de cavitacion.

5.4 COMENTARIOS SOBRE FUENTES DE INFORMACION

Para todo lo referente a instrumentacion se recomienda la busqueda de informacion en
Internet, el contacto con los departamentos especializados (flujo, temperatura, adquisicién
de datos o presion y nivel) es de gran utilidad. Existen bastantes fuentes de informacion
pero se recomienda la pagina www.omega.com ya que posee una buena estructura para
atencion al cliente, para solucion a problemas de medicion especificos o especiales




115

(también para el area de control de procesos en general) y bastante informacion técnica y
practica completamente gratis. También el contacto con representantes de ventas locales y
la informacion ofrecida por literatura especializada son valiosos.



CONCLUSIONES

La naturaleza del proceso es cambiante en el tiempo, y aunque es viable
matematicamente la linealizacion alrededor de un punto, no resulta atil para solucionar
el problema de control trabajando con el acercamiento clasico de variables de
desviacion y analisis bajo transformada de Laplace. Se hizo necesaria la aplicacion de
herramientas diferentes a las utilizadas sobre modelos linealizados. Para el sistema no
lineal controlado, la aplicacion de la simulacion matematica como herramienta de
analisis y disefio, resulto satisfactoria; exige un esfuerzo importante para la obtencion
del modelo a utilizar, lo que aporta conocimiento Util sobre el proceso a controlar.
Aunque es de esperar que el modelo conseguido contenga inexactitudes en sus
parametros y en las mismas relaciones que lo conforman, su comportamiento general
puede ser observado, y su analisis permite tomar decisiones sobre el disefio y la
estrategia de control a aplicar. La misma herramienta permitié mediante el analisis de

sensibilidad paramétrica, brindar confianza en el uso del modelo utilizado.

En la definicion de una estrategia de control y supervision para un reactor discontinuo
es necesario involucrar aspectos tanto de control secuencial como de lazo. Después de
desarrollada la metodologia se considera que puede ser aplicada a otras etapas del

proceso de produccién de HMTA o inclusive a otros procesos.



La aplicacion de la metodologia planteada para el establecimiento de la estrategia de
control secuencial, alcanzd el objetivo propuesto sin ser necesarios desarrollos
complejos para su cumplimiento. Debe quedar claro que fue consecuencia de trabajar
una sola operacion y una Unica unidad, y no debe generalizarse esto mismo para la

automatizacion, bajo control secuencial, de procesos o plantas quimicas completas.

El flujo de formol como variable manipulada permite obtener un control de buena
calidad. Su eleccion se justifico por cuestiones operativas, de seguridad y por la

sensibilidad (segun el indice propuesto, Ds) que tiene sobre la temperatura de reaccion.

Se disefian dos controladores que pueden utilizarse en la automatizacion de la etapa de
sintesis del proceso de produccién de HMTA, uno de tipo lineal (PID) y otro de tipo no
lineal basado en el modelo. El controlador PID tuvo un desempefio adecuado a pesar de
que la naturaleza del sistema no es lineal. La poca desviacion respecto a un
comportamiento lineal, observada a través de la relacion entre las variables de entrada
y la salida del sistema, presentada en las tablas 2.7 y 2.8, explica su buen
funcionamiento. Los fundamentos de control de procesos adquiridos en el curso basico,
permitieron la exploracion de una técnica no lineal que dio solucién al problema de
control de lazo. Tanto el controlador lineal como el no lineal, permiten cumplir los
objetivos de control planteados y no presentan diferencias significativas en su
desempefio. El esfuerzo realizado para implementar ambas estrategias a nivel de
Software, no favorece con claridad a ninguno de los dos controladores; sin embargo, el
analisis de estabilidad con fundamento matematico, que pudo realizarse para el
controlador de linealizacion de E/S (no lineal), brinda una mayor confianza en él.
Ademas, el controlador no lineal resulta méas sencillo que el controlador PID, por

permitir su ajuste mediante un Gnico parametro.

La aplicacion de la técnica propuesta, planteada para el ajuste de los parametros del
controlador PID, produjo resultados satisfactorios. Guid el proceso de ensayo y error,

permitiendo el ajuste del controlador de tres pardmetros (PID) con la misma sencillez



que el de un so6lo parametro (P). Resulta ilustrativa y facilita un mejor entendimiento

del sistema de control.

Considerar que la velocidad de reaccion en la totalidad del volumen del reactor, es igual

. o ] W o - .

a la velocidad de adicion del formaldehido (—r; -V =| —~ | - Fe) permitié reducir
PM J;

el numero de ecuaciones diferenciales del modelo para la aplicacion directa de la

técnica no lineal de control (linealizacion entrada - salida).

El éxito de la técnica no lineal se basa en la fidelidad con la que el modelo representa la
planta real. La introduccion de la accion integral en el controlador no lineal, permitié
disminuir el efecto de la imprecision del modelo utilizado dentro del algoritmo de
control. Se puede pensar en aplicar otras alternativas para el control que tengan en

cuenta imprecisiones en el modelo, por ejemplo control robusto.

Los buenos resultados obtenidos por ambos controladores disefiados, PID y de
linealizacion entrada-salida, fortalecen la idea de lo adecuado que resulta consultar las
soluciones dadas por otros ingenieros, a problemas similares, teniendo en cuenta la
cantidad de alternativas que se pueden explorar para realizar el control automatico de

una planta de interés.

El equipo a utilizar para la realizacion de la etapa de sintesis, determina el tiempo
requerido para llevar a cabo la reaccion quimica a una temperatura dada, y esta
relacionado directamente con su capacidad para transferir calor. Si de alguna manera se
mejora este aspecto, por ejemplo haciendo circular la masa reactiva a través de un
intercambiador externo, el proceso de produccion de hexamina podra desarrollarse en
un menor tiempo, ya que para mantener la temperatura deseada, el sistema de control
debe aumentar la velocidad de adicion de reactivo. Conforme a estos comentarios, estan
los bajos flujos de adicion de formol obtenidos, y que respecto a la valvula de control

correspondiente, establecen la necesidad de considerar una rangoabilidad suficiente,



para permitir su utilizacion en corridas de otros procesos con flujos mas tipicos de

operacion en tuberia de 1/2".

La implementacion real de este proyecto, seguramente requerird una inversion
significativa de capital, y un andlisis de beneficio vs. costo debera ser realizado para
cada uno de los nuevos dispositivos a utilizar. Un punto a considerar es la
comunicacion entre los instrumentos de campo (cuyos requerimientos basicos han sido
dados) y el PC de la sala de automatizacion. En cuanto al manejo de la informacion
debe tenerse en cuenta que es necesario utilizar sefiales tanto analogas como digitales, y
que el software dispone de ciertos protocolos de comunicacion. Se sugiere que un
estudiante de Ingenieria Quimica y uno de Ingenieria Eléctrica o Electronica,
desarrollen esta etapa entendiendo muy bien lo realizado y alcancen el objetivo final
buscado. Debera también considerarse la ayuda econémica que algunas instituciones

pueden brindar para este tipo de proyectos.

Se sugiere para posterior estudio, la aplicacion de una idea encontrada en la literatura
[40], para la simulacidn fisica de una reaccion exotérmica en fase liquida, orientada al
estudio de sistemas de control de temperatura. Consiste en determinar la cantidad de
calor liberado por una reaccion de interés y simular su efecto sobre la masa reactiva,
mediante el suministro de vapor directo al reactor. La cantidad de vapor es estimada al
realizar balances de energia y materia (ambos relacionados con la reaccion a simular)
segun se conozca el estado o valor de las variables relevantes dentro del modelo. Para el
caso de sintesis estudiado en este trabajo, tanto la masa reactiva como el flujo de
entrada pueden ser sustituidos por agua teniendo presente que se debe evaluar el efecto
de la diferencia entre el valor de las propiedades del agua y las del sistema que se desea
simular. Extendiendo esta idea al estudio de otros procesos reactivos sujetos a un lazo
de control de temperatura, se pueden mejorar las condiciones de seguridad al posibilitar
la simulacion de reacciones en las que intervengan sustancias peligrosas o altamente
corrosivas. También se manifiesta en economia al reducir los costos relacionados con

el uso de materias primas. Esta aproximacion puede ser igualmente Gtil y aplicable a



reacciones endotérmicas con la diferencia de que en este caso se debe estimar la energia

a retirar.

En casos donde es aplicable la linealizacion entrada-salida, pero U no se puede ajustar
de forma directa (p.e: un flujo de calor), se puede recurrir a la manipulacion de una
variable que afecte a U, para ejercer de esta forma las acciones adecuadas de control. El
valor de la variable manipulada se establece conociendo el valor de U, determinado por

la ley de control, y un modelo que las relacione.

Se considera que el software utilizado para las estrategias de control, puede ser utilizado

con fines académicos aunque este concebido para aplicaciones industriales.

Se encontr¢ dificultad a la hora de adquirir informacion sobre el equipo disponible en

planta piloto, debido a que no se halla documentada formalmente.

La sustentacion publica de los proyectos de grado ahora necesaria, resulta ademas
adecuada porque favorece la continuacion de trabajos que asi se plantean; al respecto
puede considerarse la posibilidad de exigir a los estudiantes, que sugieran que su labor
sea continuada, la elaboracién de un breve documento donde se presente tal propuesta,
con el fin de crear una base de datos o similar, para ser consultada por estudiantes que

buscan tema para proyecto de grado.
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ANEXO A. DIAGRAMA DE TIEMPO Y EVENTOS
SIMBOLOGIA'Y EJEMPLOS

Contiene: Articulo referenciado en el capitulo 1 (seccion 1.2.4.2)



ANEXO B. EJEMPLO DE UN SISTEMA NO LINEAL

Considérese un tanque para almacenamiento de un liquido.

El balance de materia alrededor del tanque es: Figura B.1 Tanque de
Fe almacenamiento del
ejemplo
d(vp,) —]
P e I:e — P Fs = : (B.1) M
dt .
H
Fs
— I
donde:

e FeyFs: flujos volumétricos de entrada y salida
e peY ps:densidad del liquido a la entrada y a la salida
e V :volumen del liquido en el tanque

Suponiendo constantes el area transversal y la densidad (pe = ps ) se tiene:

I:e_Fs:ATd(H)

it (B.2)

donde:

e Ar: areatransversal del tanque
e H:alturadel liquido en el tanque

Para generar la relacion de interés, entre Fe y H, se tiene que en condiciones de flujo
turbulento el flujo de salida se puede expresar como *:

F=— (B.3)

donde R es la resistencia al flujo. Entonces se obtiene:
F _YH _,d(H)
° R dt

que es una ecuacion diferencial no lineal.

(B.4)

Para probar la conservacion del principio de superposicion y la bondad del uso de
ecuaciones linealizadas, se perturba el sistema, que se encuentra trabajando en estado

1 [9] pagina 64



estable, con un cambio tipo paso en el flujo de entrada. EI comportamiento de la altura serd
representado por la ecuacion no lineal y por una lineal.

Las condiciones son:

Fe (estado estable) = 5*10-3m ¥s=5L/s

H (estado estable) =1.5m

Ar=3m?

R = 244.949 s/m?®° = 0.2449 s*m®%/ L

Tiempo en el cual se aplica la perturbacion o cambio en el flujo de entrada = 2000 s.

La ecuacion diferencial linealizada es:

3 (2bf._5+2j1._5]:ATM

R dt

(B.5)

e Respuesta a un cambio pequefio del Fe

Para un cambio en el flujo de entrada, AFe = 0.1*10-3 m 3/s = 0.1 L/s, la respuesta de los
modelos no lineal y lineal es (ver gréfico B.1) :

0,07 ~
0,06 -
0,05 -
0,04 -
0,03 -
0,02 -
0,01 -

0 | \ |
0 10000 20000 30000

Tiempo(s)

Cambio de Altura (m)

GRAFICA B.1 Evolucion de la altura del fluido al aplicar une perturbacion pequefia

e H final (no lineal) = 1.5606 m; AH (no lineal) = 0.0606 m
e H final (lineal) = 1.560 m; AH (lineal) =0.06 m



Ambas ecuaciones, (B.5) y (B.4), representan el comportamiento del sistema de forma
semejante en el escenario anteriormente propuesto. La diferencia entre el A H no lineat Y AH
lineal €S d€ 1 % = (A H no tineal - AH tineat)/ A H no lineal -

e Respuesta a un cambio grande en el Fe

Para un aumento en el flujo de entrada , AFe = 1*10-3 m 3/s = 1 L/s, las repuestas son (ver
Gréfico B.2) :

o
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o
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o
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|
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o
>
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GRAFICA B.2 Comportamiento lineal y no lineal cuando crece Fe

e H final (no lineal) =2.16 m; AH (no lineal) = 0.66 m
e H final (lineal) =2.1 m; AH (lineal) = 0.60 m

Si la relacion salida/entrada fuera lineal el AH para cambio grande en Fe seria 10 veces el
AH para el cambio pequefio. La diferencia entre el AH no lineat Y AH iineal €S de 9.1%.

Ahora, para disminucion en el Fe , AFe = - 1 L/s, las repuestas son (ver grafico B.3) :

e H final (no lineal) = 0.96 m; AH (no lineal) =-0.54 m
e H final (lineal) = 0.9 m; AH (lineal) = - 0.60 m

La diferencia entre el AH no lineal Y AH linea €5 de 11.1%.
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GRAFICA B.3 Comportamiento lineal y no lineal cuando decrece Fe

Se puede anotar que el sistema no lineal puede responder de forma diferente al lineal segun
sea el sentido y la magnitud de la perturbacion.



ANEXO C-1. PROPIEDADES, TOXICIDAD Y MANEJO DEL
PRODUCTO (HEXAMINA) [37,38].

PROPIEDADES QUIMICAS

PROPIEDADES QUIMICAS

CONDICIONES A EVITAR:La Hexamina se hidroliza en presencia de
acidos 6 en ambientes acidos. Este producto se descompone a
temperaturas medias(150-300°C) en presencia de agua.

INCOMPATIBILIDAD: Con acidos fuertes.

DESCOMPOSICION EN PRODUCTOS PELIGROSOS: A temperaturas extremas
como las usales en la industria de la fundicion, puede formar
compuestos nitrosos tales como la N-nitrosodimetilamina.

REACCION PELIGROSA CON YODOFORMO: se enciende y explota por
mezcla y calentamiento a 178 ©C

MANEJO Y TOXICIDAD

Es béasicamente no toxico, por ingestiéon pueden presentarse
los siguientes sintomas: diarrea, hematuria, eritema,
prurito, albuminuria y ampollas o manchas en la piel.

PELIGROS PARA LA SALUD

INGESTION ORAL: Inducir al vomito, suministrar a la victima
2 vasos de agua y presionar con los dedos la garganta.
CONTACTO CON LA PIEL: Algunos individuos suceptibles pueden
sufrir irritacion en la piel. Evitar la exposicion
prolongada con la piel. Lavar con agua y jabdén después de
entrar en contacto, Retirar la ropa contaminada. Para el
manejo de éste producto se recomienda el uso de cubrepolvos
y guantes de hule.
CONTACTO CON LOS 0JOS: Lavar inmediatamente con bastante
agua por lo menos durante 15 min.
INHALACION: Evitar respirar su polvo; Si el individuo no
respira dar respiracion artificial con oxigeno. Sacar a la
victima a un area bien ventilada.

Buscar atencion medica en todos los casos de contacto.




PROTECCION PERSONAL

PROTECCION RESPIRATORIA: Aire, cubre-polvos 6 mascarilla
contra gases organicos.

GUANTES: largos de hule PROTECCION PARA 0JOS: lentes de
latex seguridad

OTRO EQUIPO DE PROTECCION: Camisa de manga larga.

PELIGROS DE FUEGO Y EXPLOSION

PUNTO DE IGNICION: 410°C (copa Es combustible. Mantener
cerrada) lejos de fuentes de igniciodn

MEDIO DE EXTINCION:
i Agua ; Espuma o Halon §} CO, ; Polvo Quimico Seco = Otros

EQUIPO ESPECIAL DE PROTECCION PARA COMBATE DE INCENDIOS:
Equipo de respiracion auténomo y equipo completo contra
incendios.

La concentracién de polvo puede formar una nube y constituye
un peligro de explosion. Este producto es inflamable y puede
tener ignicidéon cuando una flama es aplicada.

RESULTADOS DE LA COMBUSTION:

Se desprende cianuro de hidrogeno a temperaturas mayores de
800°C, también se presentan como resultado de combustién el
Monoxido y Dioxido de Carbdéno, Amoniaco, Formaldehido y NOXx.

PROCEDIMIENTOS PARA FUGAS O DERRAMES

Barrer el area, evitar hacer nubes de polvo. Poner los
desechos en contenerdor cerrado. Como alternativa se tiene:
esparcir encima suficiente bisulfato de sodio, rociar agua y
verter a la alcantarilla con abundante agua.

CONSIDERACIONES ADICIONALES

Mantener este producto alejado de fuentes de calor, ignicioén
6 flama abierta. La hexamina es higroscopica por lo que se
debe almacenar en un sitio fresco, seco y bien ventilado. El
producto tiene una vida de anaquel superior a 12 semanas
antes de apelmazarse. Cuando se incorpora agente anti-
apelmazante, el producto puede almacenarse por varios meses
antes de consumirse.




ANEXO C-2 PROPIEDADES, TOXICIDAD Y MANEJO DEL
FORMOL Y AMONIACO [37].

Sustancia Propiedades Toxicidad y manejo
Amoniaco Gas incoloro,de olor irritante] Altamente irritante para la piel,las mucosas
facilmente soluble en agua | y los ojos,
, tambien en metanol, etanol| En caso de contacto con los ojos, lavarlos
y cloroformo, con agua y luego humectarlos con aceite
Temperatura de ignicion de oliva. Lavar areas contaminadas de la
651°C, Limites de inflamabili{ piel con agua y jabon,
dad 16-25%,
Inflamable Debe almacenarce en lugares frescos y
bién ventilados, libres de combustibles
o fuentes de ignicion,
Cualquier derrame neutralizarlo con HCI
, descargarlo a la alcantarilla con bastante
agua
Para manejo dirécto se recomienda el uso
de guantes, mascara con filtro y ropa que
cubra todo el cuerpo,
Formaldehido |Gas incoloro, de olor El contacto con los ojos produce quemadu-

desagradable, Muy soluble
en agua, soluble en etanol
y eter, Muy reactivo,
Punto de llama 300 °C,
Limites de inflamabilidad:
7-73%,

Inflamable

ras, lavar con agua,

En la piel se genera decoloracion y

alergia ,Lavar con agua y jabon,

Por inhalacion perdida del offato, y se desa-
rrollan dolor de cabeza y debilidad ,Por
ingestion se presenta vomito y diarrea,

En el aimacenaje, procurar separarlo de
agentes oxidantes o alcalinos,combustible
y fuentes de ignicion,

La temperaturas de almacenaje no deben
superar 35 C,

En caso de derrame secar con material
adsorbente y luego quemarlo,

Se recomienda el uso de guantes, mascara
con filtro y ropa que proteja todo
el cuerpo,




ANEXO D.
PROPIEDADES FISICAS (MASA REACTIVA Y CORRIENTE DE
ENTRADA)

e FEstado inicial de la masa reactiva

Como el estado de partida es A al 26% y 19 °C los valores de las propiedades de interés
son:

= Cp = 4.174 J/(g°C), [25, Tabla 3-194]
= u=14cP, [16, Nomograma pagina 928]
= A= 0.452 J/(ms°C), [16, pagina 197]
= p= 0.908 g/cm?, [25, Tabla 3-32]

e Estado final de la masa reactiva

El estado final, segun el balance de materia, es: wa = 0.017, wg = 0.0, wc = 0.175,
wp = 0.808; la temperatura se toma como la maxima permisible (23 °C) con el objeto de
hacer mas pronunciados los cambios de las propiedades.

= Cp = wpCppo + (1- wp )Cpc, [16, segun recomendacion pagina 197]

En la anterior ecuacion w’p es (wa + Wp ) 0 sea una solucion de amoniaco en agua en
las condiciones finales.

Cpor =4.186 J/(g°C) ; Cpc = 1.09 J/(g °C), [10, pagina 1547]
entonces: Cp = 3.644 J/(g °C)
* ul=2paga=1796cP, [16, segln recomendacion pagina 197]
= A 1= 0.85\ agua =0.52 J/(ms°C), [16, sugerencia pagina 906]
1
. = — . , 25, segun recomendacion pagina 3-320
Pb Pc
po = 0.989 g/cm® ; pc = 1.331 g/cm®, [38, Vol. A2 pagina 17]

entonces: p = 1.036 g/cm?,

! Como wa es muy baja, aproximadamente 0.017, se opta por usar las propiedades del agua en la
estimacion de las de la mezcla ya que la accion del amoniaco sobre las propiedades es pequefia; lo

anterior se confirmd con el programa de simulaciéon HYSIM.



e De la corriente de entrada

» p=111g/cm?, [38, Vol. Al1l pagina 634]

Para estimar el calor especifico de la solucion de formol se utilizd la misma
recomendacion de [16]; para hallar el Cp del formol, en el estado hipotético liquido en
las condiciones de la solucion, se siguié el método de Missenard consignado en [28,
pagina 139]:

Cpe =2.42 J/(g °C) a 19 °C, entonces:

= Cp=(0.37 *2.42 + 0.63 *4.186) J/(g °C) = 3.53 J/(g °C)



ANEXO E. INFORMACION TEQNICA SOBRE
INSTRUMENTACION

Contiene:

Ejemplo de medidores de nivel de punto
Ejemplo de medidores de flujos bajos
Hoja de datos para una valvula de control
Ejemplo de valvula de control para planta piloto



