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1. RESUMEN

Mediante el desarrollo de este documento se realizara la simulacion de cuatro procesos reales,
comunes del sector Oil & Gas como son: la separacion de hidrocarburos, blending de gasolina,
reactor de propilenglicol y columna de destilacion, utilizando un software de simulacion
especializado, con una alta demanda a nivel industrial en el sector de procesos quimicos ASPEN
HYSYS ®, que permitira a la comunidad educativa en general, adaptarse al sector industrial
actual, familiarizdndose con las herramientas de software, la instrumentacion de los procesos
industriales y las estrategias de control aplicables a los mismos.

Estos procesos serviran de casos de estudio para aplicar estrategias de control, por medio del
software ROCKWELL AUTOMATION ® con el fin de disminuir el tiempo de ejecucién en los
calculos y determinar el modelo de control apropiado para optimizar el sistema. A su vez se
realiza la conexion ASPEN HYSYS ® con ROCKWELL AUTOMATION ® por medio del
estandar de comunicacion OPC Server (OLE for Process Control) basados en el protocolo de
intercambio dinamico de datos (DDE); Se utilizaran macros que permitan a través de comandos
DDE (Dynamic Data Exchange) realizar una comunicacion entre ASPEN HYSYS ® vy
ROCKWELL AUTOMATION ® dado que ASPEN HYSYS v 8.0 ® no cuenta con el protocolo
OPC vy por tanto no tiene una herramienta que facilite la comunicacion con ningln software
externo. Este documento ademas brinda una posible solucion para resolver el tema de
intercambio de datos entre ASPEN HYSYS v 8.0 ® y ROCKWELL AUTOMATION ®, ya
que el uso de las redes de comunicacidon permitird que se conozca en tiempo real el estado de
variables de proceso y transmitir informacion esencial que determinen tareas y acciones a
realizar para la correcta operacion de los sistemas analizados. Finalmente estos procesos seran
mostrados por medio de un HMI que permita conocer el estado de los instrumentos y sus
respectivas variables por medio del software Proficy HMI/SCADA — FIX ®.
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2. INTRODUCCION

La automatizacion, instrumentacion y control de los procesos forman parte de los objetivos de
las empresas en la bldsqueda de aumentar la competitividad y asegurar su permanencia en el
mercado actual. Una problematica identificada de la mayoria de los profesionales en la industria
Colombiana es la falta de conocimiento sobre como efectuar la automatizacion de sus procesos
en el ambito laboral, operar sus sistemas de control y lograr el aseguramiento metrolégico de sus
instrumentos. Ya que existe poca familiarizacion de los estudiantes de pregrado con los procesos
industriales reales y las herramientas de software utilizadas en la industria Colombiana actual.

Por tanto decidimos realizar un documento que brinde informacién a la comunidad estudiantil de
la universidad distrital Francisco José de Caldas y en general, acerca de como utilizar una de
las més reconocidas herramientas de simulacion en el mercado actual para emular procesos
reales, y a su vez disefiar y probar estrategias de control sobre los mismos, que contribuyan a
optimizar los procesos de produccion mejorando la calidad, los tiempos de correccién y disefio.

Como resultado de esta investigacion se espera adquirir destrezas para el dominio de las
diferentes funciones, comandos y herramientas que ofrece  ASPEN HYSYS ® V 8.0 para
realizar simulaciones de procesos del sector Oil & Gas como son: la separacion de
hidrocarburos, blending de gasolina, reactor de propilenglicol y columna de destilacion,
obteniendo como resultado modelos de plantas y procesos reales del sector energético, para asi,
poder seleccionar y aplicar estrategias de control que permitan optimizar dichos procesos.
Ademas se pretende realizar la conexién del software ASPEN HYSYS® con ROCKWELL
AUTOMATION ® por medio del estandar de comunicacion OPC basados en el protocolo de
intercambio dinamico de datos (DDE) que es la base fundamental del estdndar OPC, de forma
que se puedan monitorear las variables de proceso y de esta forma determinar tareas y acciones a
realizar para la correcta operacion del sistema.

Por ultimo la informacidn de cada proceso y la respuesta de los controladores se veran reflejadas
en un HMI que permitird monitorear y supervisar el estado del sistema.

En este documento se pretende profundizar el manejo del software ASPEN HYSYS® vy la
comunicacion con el software ROCKWELL AUTOMATION ®, mas no serd motivo de estudio
el software Proficy HMI/SCADA — iFIX ® y la creacion del HMI ya que este documento esta
dirigido principalmente a la comunidad educativa de la Universidad Distrital Francisco José de
Caldas y es parte de la base que el lector ya cuenta con este conocimiento.
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3. GENERALIDADES

3.1 DEFINICION DEL PROBLEMA

La industria siempre ha buscado mejorar la productividad de sus respectivos procesos y por
consiguiente lograr un aumento en la competitividad frente al mercado actual. Un problema
significativo en la industria, es predecir el comportamiento del sistema cuando es sometido a
perturbaciones frecuentes. (Rodriguez, 2012)

Con el desarrollo y evolucién de las herramientas computacionales, las estrategias de anélisis de
los procesos industriales han evolucionado drasticamente en las Ultimas décadas, dado que es
posible representar un proceso o un fenémeno fisico complejo, mediante otro mas simple, al
comprender los modelos matematicos que los rigen.(Alfaro, 2012)

Dentro de este tipo de modelos se deben destacar los que permiten predecir y estudiar la
respuesta del sistema en situaciones o escenarios que se puedan presentar durante la operacion,
tales como arranque de planta, operacidon en estado estacionario y respuesta de la planta ante
perturbaciones, entre otros.(Rodriguez, 2012)

La simulacion en el anélisis de procesos trae consigo beneficios como: generar méas elementos de
juicio para tomar decisiones alrededor del proceso, adicionalmente, la simulacién en ningun
momento interfiere con algun sistema real, también permite estudiar las interacciones que existen
entre las variables del proceso, conseguir mejores condiciones y parametros de operacion para
cada equipo, disefiar lazos de control, entre otras caracteristicas.

En la actualidad, debido a que gran parte de todo esto puede ser resuelto con el uso del software
apropiado, el énfasis del profesional en ingenieria, debe enfocarse en el manejo de situaciones
que le permitan perfeccionar la capacidad de plantear y analizar distintas alternativas, sobre la
base de un amplio enfoque conceptual del problema y un eficaz uso del software de célculo.
(Iglesias & N. Panigua, 2013)

Por otro lado, el modelado y la simulacion de procesos han incrementado su relevancia, tanto en
estudios universitarios, como en diversos proyectos de ingenieria, conformando asi una gran
herramienta de ayuda para el disefio, la evaluacion de la operacion y el control de un
proceso.(Varela villamizar, 2013)

En la actualidad, existen una variedad de programas comerciales en los que se pueden realizar
multiples estudios y analisis, al tener la simulacion del proceso. Satisfaciendo asi, las
necesidades de empresas a nivel mundial.
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Entre las principales ventajas que poseen estos simuladores se destacan las siguientes:(Varela
villamizar, 2013)

e La capacidad de predecir y analizar el comportamiento de procesos reales bajo diferentes
escenarios de operacion sin necesidad de tener que realizar pruebas de campo que
podrian ser inseguras.

e Comparar y evaluar distintas alternativas sin modificar la planta real y en funcion de los
resultados obtenidos tomar una decisién, logrando asi una mejora de un proceso
existente.

e Estudiar la dindmica de un proceso existente de una manera mas rapida y segura ante
distintas perturbaciones y disefiar un sistema de control adecuado.

¢ Validacion de modelos por ajuste de los datos.

e Comercializacion de procesos llave en mano.

Entre los programas mas conocidos y usados a nivel mundial para la simulacion de procesos se
encuentran Aspen Plus®, Aspen Hysys®, Chemcad®, Pro II®, Metsim®, Prosim®, Petrosim®,
Unisim®, Dynsim®, Promax®, Stonner®, entre otros;(Wikipedia, 2015) Sin embargo su uso
requiere de una gran inversion, dado que se hace necesario adquirir licencias y un personal que
sea capaz de manejarlo. Esto se traduce en costos adicionales de cursos, mantenimiento y
actualizacién del programa. Resaltando la falta de capacitacion e informacion del uso de los
mismos en el &mbito académico, provocando dependencia laboral del personal capacitado que es
muy poco Yy limitando asi el ingreso del personal recién egresado del ambito
académico.(Rodriguez, 2012)

Por tanto nuestro proyecto pretende dotar a la comunidad en general de un texto introductorio,
que permita obtener informacion detallada del uso del software de modelado de procesos
ASPEN HYSYS ® y el desarrollo de proyectos en esta plataforma, donde se planteen las
cuestiones y técnicas basicas de la simulacién de procesos industriales, que permiten integrar las
fases de disefio de procesos con el analisis riguroso del comportamiento dinamico y los sistemas
de control, formando ingenieros mas competentes en el ambito académico y laboral.

En este proyecto se escogi6 ASPEN HYSYS ® como la herramienta a emplear, debido a que
es un software robusto, bastante usado a nivel industrial y académico, especialmente disefiado
para procesos petroquimicos como son los casos de analisis propuestos en este documento. En
este punto debe mencionarse que los modelos que usa ASPEN HYSYS ® corresponden a
modelos de caja gris, que son modelos intermedios entre modelos de caja blanca y modelos de
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caja negra. Los modelos de caja blanca, también llamados modelos fisicos, son un reflejo de
todas las propiedades del sistema real. Se requiere un conocimiento de los principios fisicos
involucrados para hacer dicho modelo. Todas las constantes y naturalmente todas las variables
deben ser conocidas a priori. Los modelos de caja negra emergen completamente a partir de
datos, sin importar que significado tengan sus parametros, en otras palabras, los pardmetros de
estos modelos no tienen algun significado fisico y simplemente se ajustan para reproducir los
datos. Logicamente, los modelos con caracteristicas combinadas (donde algunos parametros
tienen significado fisico y otros no) son los modelos mencionados de caja gris.(Gajate Martin,
2010)

En el procesamiento y tratamiento de hidrocarburos, la dificultad de determinar completamente
las mezclas, hace que el uso del simulador de procesos ASPEN HYSYS ® y sus modelos de
caja gris sean efectivos y de gran utilidad para desarrollar satisfactoriamente el presente
documento.

También debemos resaltar el uso del software RSLogix5000 de ROCKWELL AUTOMATION,
un software con bastante aceptacion en la industria Colombiana, ademas de ser un software
familiar en la comunidad educativa de pregrado de la universidad distrital Francisco José de
Caldas. Una herramienta de ingenieria de escritorio basada en Windows que puede emular un
controlador Logix 5000 de Allen Bradley. Este software nos permitira establecer una
comunicacion entre el software de proceso ASPEN HYSYS ® y un controlador Logix5000
virtual que se encargara de realizar el proceso de automatizacion, algoritmos de control y
monitoreo de las variables de proceso, por medio del estandar de comunicacion OPC.

El OPC (OLE for Process Control) es un estandar de comunicacion con alta aceptacion en el
campo del control y supervision de procesos industriales, basado en una tecnologia Microsoft,
que ofrece una interfaz coman para comunicacion que permite que componentes interactien y
compartan datos aun sin ser desarrollados por el mismo fabricante.(Ospino Pinedo, 2012)
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3.2 JUSTIFICACION

Las mayores dificultades en el campo del calculo y el disefio en la ingenieria, se deben a la
diversidad de procesos y productos que debe manejar el profesional en la industria, la poca
frecuencia de repeticion de problemas similares y la extrema complejidad de los sistemas de
produccidn. Por tanto se hace necesario que la comunidad estudiantil en general, se familiarice
con estos procesos y la instrumentacion que hace parte de los mismos.(lglesias & N. Panigua,
2013)

El uso del software de modelado de procesos ASPEN HYSYS ® , permitira logros educativos
importantes para el proyecto curricular de Ingenieria de Control, ya que muchos usuarios que en
la actualidad no tienen una amplia vision de los procesos industriales, podran adquirir destrezas
que le permitiran desenvolverse mejor en el campo educativo de pregrado, obteniendo unas bases
solidas de su carrera, al poner en practica estrategias de control a procesos reales que se puede
encontrar en el &mbito laboral, utilizando una herramienta familiar y altamente aceptada por el
sector industrial Colombiano, lo cual provocara un mejor servicio profesional posterior.

También es muy importante destacar que se obtendra informacion detallada, acerca del
procedimiento para establecer una comunicacion entre el software de simulacion de procesos
ASPEN HYSYS ® vy el software ROCKWELL AUTOMATION ®. Informacion que es muy
importante para los estudiantes de pregrado de la Universidad Distrital Francisco José de Caldas,
dado que en el proyecto de Ingenieria en Control, se familiarizan con los automatas
programables PLC de ROCKWELL AUTOMATION ®, y por tanto podran simular cualquier
proceso industrial conocido y a su vez podran practicar y asimilar los conceptos adquiridos
durante sus carreras.
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3.3 OBJETIVOS

OBJETIVO GENERAL

Realizar la simulacién en estado dinamico de los procesos de separacion de mezcla de
hidrocarburos, blending de gasolina, reactor de propilenglicol y columna de destilacion
por medio del software Aspen Hysys®, con automatizacién bajo la plataforma RSLogix
5000 utilizando el estdndar de comunicaciéon OPC y aplicar sobre éstos procesos,
estrategias de control para comparar su rendimiento.

OBJETIVOS ESPECIFICOS

Identificar los conceptos fundamentales, la terminologia empleada y los métodos basicos
de utilizacion del sistema de desarrollo Aspen Hysys®.

Reconocer y caracterizar la instrumentacion que intervienen en los procesos de
separacion de hidrocarburos, blending de gasolina, reactor de propilenglicol y columna
de destilacion.

Seleccionar los elementos basicos requeridos que permitan desarrollar la simulacién de
procesos del sector OIL & GAS en Aspen Hysys®.

Desarrollar una metodologia para la simulacion de procesos industriales automatizados
mediante interaccion Aspen Hysys® - Rockwell Automation® a través de interfaz OPC.

Simular y analizar estrategias de control en los procesos de separacion de
hidrocarburos, blending de gasolina, reactor de propilenglicol y columna de destilacion
por medio del software Rockwell Automation®.

Comparar los resultados obtenidos de la simulaciéon y a partir de estos determinar el
porcentaje de optimizacion de la planta.
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4. MARCO TEORICO

En este documento se pretende mostrar las ventajas de contar con simuladores de procesos que
permitan predecir y estudiar las respuestas de sistemas en situaciones o escenarios que se puedan
presentar durante la operacion. Dotando al lector de la informacion suficiente para poder realizar
una simulacién mediante el software de modelado de procesos Aspen Hysys ®. Primero que
todo se abordara el concepto de simulacion, ventajas y desventajas respecto a estas herramientas
computacionales, para inducir al lector a que comprenda los alcances que puede tener al acceder
a la informacion que serd motivo de analisis y estudio.

Posteriormente se dard una breve introduccion al software de modelado de procesos Aspen
Hysys ®, este software es la base de este proyecto y por tanto es fundamental que el lector esté
familiarizado con el mismo, su uso, las herramientas, los componentes y los resultados
obtenidos. Para esta seccion los autores decidimos crear un tutorial que servira de apoyo para que
el lector reconozca las herramientas, entorno y uso del software.

En la siguiente seccidn se analizaran cuatro procesos reales comunes del sector Oil & Gas, como
son la separacion de hidrocarburos, blending de gasolina, reactor de propilenglicol y columna de
destilacion. Se mostrara paso a paso como se desarrolld la simulacion de estos procesos de forma
que el lector pueda generar de forma simultanea su propia simulacién, validar el procedimiento
realizado y los resultados obtenidos.

Una vez generadas las simulaciones se presentara al lector una solucion desarrollada por los
autores para establecer una comunicacion de tipo industrial entre el software ASPEN HYSYS ®
y el software RS LOGIX 5000 ® a partir de macros y el uso de comandos DDE (Dynamic Data
Exchange). Estas macros estaran disponibles para el lector de forma que comprenda su uso,
sintaxis y de esta manera pueda adaptarlas a sus proyectos futuros.

Finalmente se presentaran los controladores realizados en el software RS LOGIX 5000® vy las
respuestas del sistema, estos controladores son de tipo proporcional, integral y derivativo PID y
se utilizaran los bloques de control del RS LOGIX5000®. Respecto a los métodos de
sintonizacion utilizados nos referimos a el libro del profesor lvan Dario Gil “Analisis y
simulacion de procesos en ingenieria Quimica”, donde se realiza un analisis de los procesos que
en este documento se mencionan desde un punto de vista quimico; nosotros tomamos como base
los resultados que ellos obtienen para sus simulaciones y los ajustamos para poder realizar un
control externo. Dado que en el libro del profesor Ivan Dario Gil, ya se analizaron los tiempos
de respuesta y estabilizacion de dichos procesos, ademas cabe resaltar que sus simulaciones y
resultados estan basados en datos reales.
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Tanto el proceso, como sus Vvariables, asi como las respuestas de los controladores seran
presentados en un HMI (Interfaz Humano Maquina) al publico en general, de forma que se pueda
validar la respuesta del sistema y que el operador pueda monitorear y supervisar el estado del
proceso en tiempo real. Este HMI se realiza a partir del software Proficy HMI/SCADA — iFIX
®, resaltando que este HMI estara disponible al publico en general més no es caso de estudio ni
andlisis en este documento.

Por dltimo se muestran las conclusiones, recomendaciones, anexos Yy se deja abierta la
posibilidad para que el lector continde profundizando en este tema y desarrolle estudios de
control avanzado, Ver Figura 4-1.
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Figura 4-1. Metodologia propuesta para el desarrollo del proyecto. Fuente: Autores
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4.1 SIMULACION

La simulacion consiste en construir modelos informaticos que permitan describir el
comportamiento esencial de un sistema real o hipotético, asi como disefiar y llevar a cabo
experiencias con él, con la finalidad de comprender el comportamiento del sistema o evaluar
nuevas estrategias, para apoyar al usuario en la toma de decisiones.(Universidad TecMilenio,
2013)

Normalmente la simulacion construye modelos matematicos tan complejos que no es posible su
tratamiento analitico por medio de métodos numéricos. Sus origenes estan en los trabajos de
Suden para aproximar la distribucion que lleva su nombre, y los métodos que Von Newmann y
Ulam introdujeron para resolver ecuaciones integrales.(Valdivieso Aranda, 2012) Desde
entonces, la simulaciéon ha adquirido importancia en la resolucién de problemas en diferentes
campos como la ingenieria, la economia, biologia, medicina, informatica, quimica y las ciencias
sociales con enormes aplicaciones industriales y comerciales.

Podemos encontrar diversas definiciones para el término simulacién. Sin embargo, la siguiente
definicion es considerada como una de las mas completas:

Simulacion: “Es una técnica numérica para conducir experimentos en un computador digital, la
cual incluye ciertos tipos de relaciones ldgicas y matematicas necesarias para describir la
estructura y comportamiento de un sistema complejo o evaluar estrategias (dentro de limites
impuestos por un criterio o conjunto de criterios) para la operacion del sistema, sobre un periodo
de tiempo”.(Wikipedia, 2015)

411 VENTAJASY DESVENTAJAS DE LOS SIMULADORES

El uso de la metodologia de simulacion ofrece a los usuarios algunas ventajas y desventajas a
tener en cuenta, entre las cuales podemos mencionar las siguientes:(Landaverde, 2013)

Ventajas:

o La simulacién hace posible estudiar y experimentar con las interacciones complejas de un
sistema dado (sin importar cual), ademas promueve un aprendizaje por reforzamiento
positivo con la interactividad que permite el programa.

. Por medio de sonidos, imagenes animadas y textos, el usuario descubre y desarrollas sus
habilidades, aumentando su capacidad de respuesta, proporcionando explicacion sobre los
principios involucrados y como son afectadas las variables, cuando se manipula cada una
de ellas.
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o A través de la simulacion podemos estudiar el efecto de cambios ambientales,
organizacionales y de operacion de la planta, disminuye la brecha entre la teoria
académica y la practica laboral, acercando al usuario a su futura realidad como trabajador,
mejorando sus competencias laborales.

. Estos Software se pueden usar sin el uso del Internet, destacando su bajo costo, ademas de
su facil instalacion.

o La experiencia al disefiar un modelo de simulacion para computadora es mas valiosa que la
simulacion en si, ya que la simulacion nos permite experimentar con situaciones nuevas,
para los cuales no se tiene o hay poca informacion.

Desventajas:

. Los modelos de simulacion para computadora son costosos Yy requiere tiempo para
desarrollarse y validarse, ademas los modelos de simulacién no son de optimizacion
directa, sino modelos de analisis.

o Se requiere gran cantidad de ejecuciones para obtener estimaciones exactas y para
minimizar la probabilidad de tomar una mala decision.

. Es dificil aceptar los modelos de simulacion, hay una necesidad de conocer los objetivos o
funciones para los que ha sido disefiado el software para que pueda ser utilizado de una
forma adecuada y eficiente.

o Se pueden tener restricciones o limitaciones en la disponibilidad del software requerido,
por falta de recursos econdmicos y materiales. También existen limitaciones asociadas a la
falta de actualizacidn en los mismos, que pueden hacer que los usuarios cometan errores.

42 SOFTWARE DE MODELADO DE PROCESOS ASPEN HYSYS

Aspen HYSYS® es una herramienta computacional de simulacién de procesos muy poderosa,
para la simulacion de plantas petroquimicas y afines. Ha sido especificamente creada teniendo
en cuenta lo siguiente: capacidades ingenieriles, arquitectura de programa, operacion interactiva
y disefio de interface.(Wikispaces, 2015)

Este software consiente simulaciones en estado estacionario y en estado dindmico o transitorio.
La gran cantidad de componentes que comprende la libreria de Aspen HYSYS® proveen un
enfoque extremadamente poderoso del modelado en estado estacionario. Sus operaciones y
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propiedades permiten modelar una extensa gama de procesos con confianza.(Luque Rodriguez &
Vega Granda, 2005)

Para advertir el éxito de Aspen HYSYS® no se precisa mirar mas alla de su fuerte base
termodinamica. Sus paquetes de propiedades llevan a la presentacion de un modelo mas realista,
lo que ha impulsado su uso en la industria en diversos campos como son: investigacion,
desarrollo, simulacién y disefio.

Aspen HYSYS® sirve como plataforma ingenieril, con alta demanda a nivel educativo en
universidades, cursos avanzados en el campo petroquimico, utilizado para modelar procesos
como: procesamiento y tratamiento de gases, instalaciones criogénicas y de refinacion, etc.

Aspen Hysys® incluye herramientas para estimar:
» Balances de materias y energia.
» Propiedades fisicas.
» Equilibrios liquido vapor.

42.1 VENTAJAS Y DESVENTAJAS DE ASPEN HYSYS®
Ventajas de Aspen Hysys®:(Velazquez, 2015)

» Su facilidad de uso (interfaz amigable con el usuario final).
> Base de datos extensa (actualmente superada Unicamente por la de Aspen Plus®).

> Utiliza datos experimentales para sus correlaciones, aunque algunos son estimados (la
mayoria de simuladores usa modelos predictivos como UNIFAC).

El programa nos permite:

» Utilizar Modelos Termodinamicos, paquetes de fluido, simular unidades de proceso
como son: Division, Mezcla y Fraccionamiento de corrientes, ciclos de refrigeracion,
separacion de dos y tres fases, procesos con reciclo, ajuste de variables, manejo de
columnas de destilacién (absorcion y simplificada), etc.

» Simular Reactores, utilizar reactores de Conversion, Relacion no lineal entre variables
Reactor de Mezcla Completa Reactor Flujo Piston Reactor Catalitico Heterogéneo,
ademas permite establecer balances de Materia y Calor.

Base de datos:

Aspen Hysys® cuenta con una extensa base de datos, destacando lo siguiente:
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Parametros de Interaccion binaria para el calculo del coeficiente de actividad.
Las propiedades fisicoquimicas de las sustancias puras.

Més de 1500 componentes sélidos, liquidos y gaseosos.

Electrolitos.

Propiedades de crudos a partir de datos experimentales.

Modelos de curvas de destilacion.

YV Vv ¥V V ¥V VY V

Correlaciones especificas para fracciones livianas y pesadas.

Desventajas de Aspen Hysys®:

> Pocas o nulas aplicaciones de sélidos

» Software de optimizacion limitado.
4.2.2 OPERACIONES UNITARIAS

Aspen Hysys® posee una integracion grafica que permite modelar mas de 40 diferentes
operaciones unitarias, para esto Aspen Hysys® define una serie de subrutinas, algunas de estas
seran mencionadas en la Tabla 4-1.

Tabla 4-1. Operaciones Unitarias Aspen Hysys. Fuente: Simulacién y optimizacién avanzadas en la industria
quimica de procesos: Hysys, Susana Luque Rodriguez, Aurelio B Vega Granda, 2005. P4g. 280.

IEID__I Mezcladores y o Mixer e Mezcla de corrientes.

divisiones e Tee e Division de corrientes.

Intercambio de calor e Component e Separador de componentes con dos
Splitter salidas
=1 Separadores flash e Separator e Alimentacion multiple, una corriente
e 3-Phase vapor y una liquida como producto.
Separator e Alimentacion multiple, una corriente
e Tank vapor y dos liquida como producto.

e Alimentacion multiple, una corriente
liguida como producto.




Destilacion (método
abreviado)

Separacion multietapa
(simulacién basada en
datos de equilibrio)

Intercambio de calor

Reactores

Bombas, compresores
y turbinas

Tuberias

e Shortcut

Column

e Column

Cooler/Heater
Heat
Exchanger

Lng

Conversion
Reactor
Equilibrium
Reactor

Gibbs Reactor
CSTR

PFR

Pump
Compressor
Expander
Valve

Pipe Segment
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e Disefio con el método Fenske-

Underwood

e Separacion multifasica genérica,

incluyendo absorcidn, desorcion,
destilacién y extraccion liquido-
liquido. Es posible afnadir secciones de
columna y recirculaciones adicionales.
Todos los modelos (aplicaciones en
refino de petréleo) soportan dos o
tres fases asi como reacciones

e Calentamiento o refrigeracion.

Intercambio de calor entre dos
corrientes de proceso.
Intercambio de calor entre varias

Se especifica la conversion.
Reaccion de equilibrio.

Equilibrio quimico multifasico (no se
requiere la estequiometria).

Bomba o turbina hidraulica
Compresor

e Turbina

e Valvula adiabatica

e Tuberia con flujo monofasico o

multifasico con transmision de calor

En esta seccidn del documento se hace necesario familiarizar al lector respecto al entorno, uso y
manejo de las herramientas del software de modelado de procesos Aspen Hysys®, por tal
motivo, los autores de este documento, hemos recopilado una serie de informacién de distintos
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autores en forma de tutorial, que servira de guia para que cualquier persona pueda comprender y
manejar el software en un nivel basico, esta informacion cuenta con nuestro aporte al tema segun
nuestra experiencia con este entorno de simulacion. Este documento estard disponible para el
lector, ademas esta apoyado por una serie de practicas que permitiran al usuario desarrollar sus
propios conceptos del software. Los autores también incluimos nuestro desarrollo de estas
practicas por medio del software Aspen Hysys® v 8.0, de forma que el usuario pueda obtener
estas simulaciones y validar el desarrollo de las mismas.

Los autores de este documento resaltamos que esta informacion ha sido adquirida a través de
publicaciones de varios autores, incluyendo el proveedor del software y en ningin momento
pretendemos violar los derechos que tiene cada uno de sus autores por su informacion, ni
consideramos apropiarnos de la misma. Por tanto invitamos a los lectores, a consultar por
medio de la bibliografia suministrada la informacion que cada autor aporta respecto a este tema.
Para tener acceso a este tutorial por favor dirigirse al documento anexo INTRODUCCION AL
ENTORNO ASPEN HYSYS V8.0. , por medio del siguiente link:

https://drive.google.com/open?id=0B13z00nlgBbhCaGNwVzNFeTBBX0k

4.3 PASOS PARA DESARROLLAR UNA SIMULACION
4.3.1 ETAPAS GENERALES PARA DESARROLLAR UNA SIMULACION.

A continuacion describimos las consideraciones a tener, para el desarrollo de cualquier
simulacion:(Wikipedia, 2015)

FORMULACION DEL PROBLEMA: Es el primer paso y el méas importante, ya que debe
quedar perfectamente determinado el objetivo de la simulacion. Se deben describir lo mas
detalladamente posible los siguientes factores:

e Lacomplejidad de la interfaz del simulador.
e Resultados esperados del simulador.

e EI plan de experimentacién, el tiempo adecuado para la experimentacion y las
variables de intereés.

e El tipo de perturbaciones a estudiar.
e Tipo de tratamiento estadistico de los resultados y su analisis.

e Se debe establecer si el simulador sera operado por el usuario o si el usuario sélo recibira
los resultados.


https://drive.google.com/open?id=0B13z0QnIqBbCaGNwVzNFeTBBX0k
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DEFINICION DEL SISTEMA: El sistema debe estar perfectamente determinado, tanto en
variables a definir como en los resultados que se espera obtener.

FORMULACION DEL MODELO: Es recomendable formular un modelo simple que obtenga
los aspectos relevantes del sistema a desarrollar. Este modelo se ira enriqueciendo como
resultado de diversas consideraciones anexas que aportaran precision.

COLECCION DE DATOS: La naturaleza de los datos y la cantidad necesaria se
establecen directamente por la formulacion del problema y el modelo. Se puede considerar como
fuente de datos los registros historicos y mediciones de laboratorio, como observaciones
realizadas en el sistema real. Estos datos deberan ser procesados apropiadamente para procurar el
formato exigido en el modelo.

IMPLEMENTACION DEL MODELO EN EL ORDENADOR: Se deben desarrollar los
algoritmos que permitan obtener un modelo apropiado que nos de como resultado un
comportamiento similar al propuesto. El simulador Aspen Hysys®, cuenta con modelos
predeterminados que sirven de base para realizar las modificaciones necesarias, de forma
que podamos ajustar dicho modelo.

VERIFICACION: En esta etapa se comprueba que no se haya cometido errores durante la
implementacion del modelo. Se debe revisar los algoritmos disefiados, el calculo de los
mismos, estructura de programacién o método utilizado.

VALIDACION: En esta etapa se comprueba la veracidad del modelo desarrollado. Esto se
realiza a partir de comparaciones entre mediciones realizadas en el sistema real y el resultado
predictivo de los modelos planteados, datos histéricos o datos de sistemas similares. Como
resultado de esta etapa puede surgir la necesidad de modificar el modelo o recolectar datos
adicionales.

DISENO DE EXPERIMENTOS: Se definen las caracteristicas de los experimentos a
realizar; tiempo de arranque, de simulacion y el ndmero de iteraciones necesarias.

EXPERIMENTACION: Se llevan a cabo las simulaciones, se recolectan los resultados, se
procesan y se analizan.

INTERPRETACION: Se examina la sensibilidad del modelo respecto a los parametros que
tienen relacionados una mayor incertidumbre. EI modelo sera sensible si ante pequefios cambios
en los valores de entrada, las respuestas varian notablemente.

IMPLEMENTACION: Se divulga el modelo obtenido y la simulacion. El responsable de la
misma debe guiar en esta etapa, para evitar que los resultados se utilicen para propdsitos
diferentes al objetivo planteado inicialmente.
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DOCUMENTACION: Se hace publica la informacion obtenida a través de documentacion
técnica, describiendo el modelo utilizado y la caracteristica de los datos, también se publican
manuales de uso con las consideraciones particulares de cada sistema.
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1

v

2. Formulacién del Problema

v
&

3. Definicidn del sistema (Variables de interés,
analisis de resultados, definicién del modelo)

4

&
<

NO

4. Formulacion del
modelo

SI

v

5. Implementacién del modelo.

v

6. Verificacion del Modelo.

v

NO

7. Validacion

iMadala dicaRadn validn?

SI

v

8. Disefio de Experimentos.

I
v v

9. Experimentacion. 10. Interpretacion.

I |
v

11. Implementacion.

v

12. Documentacion.

v

13

Figura 4-2. Etapas Generales para desarrollar una simulacion, Fuente: Autores.
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4.3.2 PASOS PARA DESARROLLAR UNA SIMULACION CON ASPEN HYSYS®

A continuacion se describen los pasos a seguir para desarrollar una simulacion por medio del
software de modelado de procesos Aspen Hysys®. En este diagrama destacamos la importancia
de la seleccion del modelo termodinamico, tal vez esta sea la decision mas importante que cada
usuario debe tomar al desarrollar una simulacién, dado que los errores al seleccionar de forma
incorrecta un modelo termodindmico solo se veran reflejados al obtener los resultados. Por lo
tanto, es de suma importancia desarrollar criterios que ayuden a adoptar el modelo adecuado a un
problema especifico. Ver Figura 4-3.
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1

v

2. Seleccionar los
componentes
3. Seleccionar el paquete
Termodinamico

5. Arboles de
4. {Paquete NO .
L seleccion paquete
termodinamico —> .
de Fluido
Valido?

* SI
6. Disefio del Proceso

v

7. Ingreso de Datos
especificaciones de equipos

v

8. Opciones de Calculo

v

9. Obtencion de resultados

v

10. Validar el resultado NO

¢Resultados

anroniados?

v Sl

11. Visualizacién de resultados

v

12

Figura 4-3.Etapas de la simulacién en Aspen Hysys®. Fuente: Autores.
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Non-electolyte

» Ver Figura 4-5.

Polar
E
Non-electolyte
.| Electolyte NRTL

or Pitzer

— N |

Real Peng-Robinson
‘ » Redlich-Kwong-Soave

Lee-Kesler-Plock
All Nonpolar ee-Kesler-Plocker

> R Chao-Seader
Pseudo & | " Grayson-Streed or

Braun K-10

Real
>
Vacumm .| BraunK-10 or
Ideal
?¢ Polarity E Electrolyte
R Real or -
Pseudocomponent Pressure

Figura 4-4.Arbol de seleccion paquete de fluidos, Fuente: Introductory Chemical Engineering
Thermodynamics, J.Richard Elliott, Carl T. Lira, 1999

El ingeniero E.C. Carlson de Aspen Tech, plantea un procedimiento de seleccion basado en
arboles de decision para elegir el modelo termodindmico apropiado en su documento ‘> Don’t
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Gamble with Physical Properties for Simulations’” (No apueste con las propiedades fisicas para
simulaciones). (Facultad de Ciencias Aplicadas a la industria, 2008)

Yes | NRTL, UNIQUAGC, and their
Variances
Yes
LL
No
b | WILSON, NRTL, UNIQUAC,
P10 bar .. and their Variances
1)
Yes
» UNIFAC LLE
No
LL
—> P
No
» UNIFAC and its extensions
Polar Non-
electrolyte
Yes Schwartentruber-Renon,
» PR or RKS whit WS, PR or
RKS whit MHV2
P>10 bar
>
No
» PSRK. PR or RKS whit
P Pressure LL Liquid/Liquid
Interaction
ij Parameters
Available

Figura 4-5. Seleccion de métodos de propiedades fisicas. Fuente: Don’t Gamble with Physical Properties for
Simulations, E.C. Carlson, 1996
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Hexamers | \yison NRTL, UNIQUAC or UNIFAC
whit special EOS for hexamers

Yes

Wilson
‘ Dimers Wilson, NRTL, UNIQUAC or UNIFAC
" VAP? whit Hayden O Connell or Nothnagel

UNIQUAC EOS

DP?

UNIFAC

No . Wilson, NRTL, UNIQUAC or UNIFAC
whit ideal Gas or RK EOS

VAP? T
Vapor Phase Association

? 2 o
P Degrees of Polymerization

Figura 4-6. Seleccidn de modelo para componentes polares y no electrolitos. Fuente: Don’t Gamble with
Physical Properties for Simulations, E.C. Carlson, 1996
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1

l

2. Arboles de selecciéon
paquete de Fluido
8. Try Peng-Robinson,

l > SRK, API.
3. All gases, Sl
or nonpolar? 9. Try NRTL, Pitzer, or
» Bromley, whichever has
l NO all BIP’s
|
4. Electrolytes?

10. Try NRTL,
UNIQUAC,FH, Wilson, or

l NO S| Van Laar, , whichever
S JBinany has all BIP’s
Interactions
Si Parameters all
5. Any gases Kiowg
or P>10
11. Try UNIFAC. If
NO .| possible, estimate BIP’s
l NO for missing components
only.
SI
6. Any
polymers?
> 12. Trv SAFT. ESD.
[ o
51 »  13. Trv Henrv’s Law.
7.P< 10
bars?

14. Try ESD, SAFT,
I » MHV2, Wong-Sandler.

Figura 4-7. Opciones para calculos de vapor de fase y modelos de coeficientes de actividad. Fuente: Don’t
Gamble with Physical Properties for Simulations, E.C. Carlson, 1996
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44 SISTEMAS DE CONTROL, SENSORES Y ACTUADORES EN ASPEN HYSYS®

El establecimiento del sistema de control en un proyecto, exige una apropiada seleccion de los
instrumentos necesarios para desarrollar un sistema que permita administrar, ordenar y dirigir el
comportamiento de un proceso de produccion especifico.

El tipo de variables a manipular y controlar, no deben tomarse a la ligera, la eleccion de las
variables, sensores y actuadores para registrar las mismas y manipularlas deben ser elegidas con
base a criterios de disefio y desempefio por parte del usuario. De igual manera, la inclusion de los
elementos tipicos de un lazo de control, como el tiempo muerto en algunos sensores, la
caracteristica de las valvulas de control y los parametros del algoritmo de control, son de vital
importancia en el analisis dindmico que pueda hacerse a través de la simulacion de un proceso.

441 SENSORES

Los sensores en un sistema de control son dispositivos capaces de captar y medir una variable

fisica, cuyo resultado es transmitido al controlador para que éste tome una decision respecto al
proceso.(Escalona, 2011) Los sensores en Aspen Hysys® no estan disponibles al usuario final
como una operacién en el espacio de trabajo, mas sin embargo el software nos permite conocer
todo el tiempo el estado de los equipos y sus variables mas relevantes como presion,
temperatura, flujo molar, flujo mésico, entalpia; ademas de su composicion quimica. Por tanto el
usuario final podré tener informacion suficiente de las variables de proceso para disefiar los
sistemas de control que permitan optimizar el sistema determinado.

El usuario debe manejar algunos conceptos que se pueden encontrar en algunos procesos, que
afectan las mediciones de las sefiales como es el caso de las tuberias. La medicion de una
variable en las tuberias, puede variar del punto en el que se realice la medicion, ya que existen
procesos en donde se tienen varios tipos de flujos a través de estos elementos, ademas de los
cambios de direccion en las tuberias que modifican la velocidad y por tanto el caudal en los
componentes.(Lopez Garcia, 2007)

Es importante destacar que Aspen Hysys® cuenta con herramientas que permiten estimar el
régimen de flujo de una corriente a las condiciones especificadas por el usuario, calcula el
didmetro maximo de una tuberia dependiendo de la caida de presion por unidad de longitud,
adicionalmente propiedades de flujo como velocidad, friccion y viscosidad entre otros factores.
Por tanto el usuario tiene la opcion de disefiar basado en los datos que aporta el sistema o simular
un proceso ingresando estos valores que muchas veces no se tienen en consideracion.
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442 ACTUADORES

Los actuadores son los elementos encargados de transformar las sefiales de control, generalmente
en una magnitud mecanica o en esfuerzos de potencia necesaria para producir el movimiento
requerido en algunos automatismos, de forma que puedan provocar un efecto sobre el proceso
controlado.(INTEF, 2015)

En funcidn del tipo de energia que utilizan para producir el movimiento se clasifican en:
» Eléctricos.
» Hidraulicos.
» Neumaticos.

Algunos ejemplos de los actuadores que podemos encontrar en Aspen Hysys® son los
compresores, valvulas y las bombas entre otros.

443 SISTEMAS DE CONTROL

Un sistema de control es un tipo de sistema que esté caracterizado por la presencia de una serie
de elementos que permiten influir en el funcionamiento de un proceso o sistema. Cuya finalidad
radica en conseguir, mediante la manipulacion de las variables de control, una respuesta
especifica del sistema controlado que permita llevarlo a unos valores establecidos por el usuario.
Un sistema de control ideal debe tener la capacidad de alcanzar su objetivo cumpliendo los
siguientes requisitos:(sites.google.com, 2014)

> Estabilidad frente a perturbaciones y errores en los modelos.
> Eficiencia, evitando comportamientos bruscos e irreales que puedan afectar el sistema.

> De fécil implementacion, debe ser comodo de operar en tiempo real y debe estar abierto
a la ejecucion de ajustes por medio de un ordenador.

Aspen Hysys® permite implementar maltiples sistemas de control como es el caso del control
PID, control predictivo multivariable MPC y control por matriz dindmica DMC, etc.

En este documento nos enfocaremos en un control que nos permita mantener un proceso en un
punto de operacion ante la influencia de perturbaciones externas y para tal caso utilizamos lazos
de control SISO (single input single output) implementando un control regulatorio de tipo PID.

Es importante ubicar nuestro proyecto en el sistema de automatizacion de forma que podamos
validar los niveles de automatizacion del mismo.
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444 SISTEMAS DE AUTOMATIZACION
4.4.4.1 Nivel de Control (Nivel de campo)

En los sistemas de automatizacion el control regulatorio comprende los elementos capaces de
gestionar los sensores Yy actuadores distribuidos en una linea de produccion.(MECATRON,
2008) En este nivel se implementan lazos de control en autdmatas programables PLC o
aplicaciones especificas basadas en microcontroladores, dependiendo del tamafio y complejidad
de la industria. Estos elementos son programables y permiten que los sensores y actuadores
actuen de forma conjunta para ser capaces de realizar un proceso especifico o afectar el sistema
controlado, Ver Figura 4-8.

Para nuestro caso no es un requisito indispensable contar con el modelo del proceso para llevar a
cabo la sintonizacion de estos lazos de control, dado que se cuenta con métodos heuristicos
dependiendo si el lazo es de presion, nivel, temperatura o flujo etc.

4.4.4.2 Nivel de Supervision (nivel de planta)

En este nivel es posible observar los procesos realizados por la planta, y a través de sistemas
SCADA (Supervision, Control y Adquisicion de Datos)(Suarez, 2009), obtener un perfil virtual
donde se expongan las posibles alarmas, fallos o cambios en cualquiera de los procesos que se
llevan a cabo. En nuestro proyecto decidimos exponer a los usuarios en general los resultados de
los procesos estudiados por medio de cuatro HMI (Interfaz Humano Méaquina)(M Romero, 2011)
donde se podra validar el proceso realizado por cada sistema analizado, ademas se podra
observar cambios en los procesos segun el comportamiento de los controladores utilizados y
algunas alarmas que nos permitiran tener un registro de cada sistema, Ver Figura 4-8.
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V. Nivel de Administracion:
Integracion con sistemas de manufactura y administracion.(ERP)

1V. Nivel de Informacién y Manufactura:
Sistemas de control de piso (MES), sistemas de informacién de manufactura y
calidad.

lll. Nivel de Visualizacién:
Sistemas de control y visualizaciéon de procesos

/ g

Il. Nivel de Control:
Desarrollo de ingenieria y software de Commalblat, Ehemetl,

Foundation-HSE, OPC, DDE,
Modbus, Profibus MS, DP,

L. Nivel de Proceso:
Instalacién y suministro de equipo. Fieldbus H1, CAN,
Profibus DP, PA,

HART, AS-i

Figura 4-8.Piramide de la automatizacién, Fuente: Autores.
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5. METODOLOGIA: SIMULACION DE PROCESOS DEL SECTOR OIL
& GAS POR MEDIO DEL SOFTWARE ASPEN HYSYS® V 8.0 Y
AUTOMATIZACION CON RSLOGIX

1.SETUP

¢ Definicion del
problema.
eUnidades
(SI,Field,etc)
*Modelo
(Paquete
Fluido)
eInsertar
Componentes
nuevos o de la
W biblioteca.

2.ESTACIONARIO

eDiagrama de
Proceso PFD

e Definir corrientes.

eParametrizacion
de componentes y
Equipos.

3.DINAMICO

e Definir grados
de libertad.
eDimensionar

equipos.
eEstrategia de
control.

eControl local
(PID).

\

4.COMUNICACION

eVariables de
proceso

*Macro DDE

eSincronizacion

5.AUTOMATIZACION
 Definir tags
ePLC

*PID

eTiempo de muestro

e Operaciones
Aritmeticologicas

*Trends
e Validar resultados

\

Figura 5-1.Metodologia para el desarrollo de un proyecto, con la plataforma Hysys-Rockwell-iFIX.

6.SCADA

eHMI

eTrends
eAlarmas
eHistoricos
eSupervision y
control.
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5.1 SEPARACION DE UNA MEZCLA DE HIDROCARBUROS

5.1.1 INTRODUCCION

Un proceso de separacion se basa en transformar un compuesto en dos 0 méas sustancias, cuyas
propiedades quimicas o fisicas pueden ser diferentes, tales como el tamafio o tipo de
composicion. Las aplicaciones de separacion en el campo de la ingenieria quimica tienen una
alta relevancia y pueden ser clasificados como procesos de transferencia de masas. La
clasificacion puede basarse en los medios de separacidn, mecanico o quimico. Dependiendo de la
mezcla cruda, se pueden utilizar varios procesos para separar las mezclas. Debido al menor costo
de operacion, las separaciones de tipo mecanico suelen ser mas utilizadas que las separaciones de
tipo quimico.(Wikipedia.org, 2015)

Existe una gran variedad de aplicaciones de separacion de hidrocarburos el mas comun es el
petréleo crudo cuya mezcla de varios hidrocarburos tiene valor en su forma natural. Sin
embargo, la demanda es mayor para varios hidrocarburos derivados y purificados, tales como gas
natural, gasolina, diesel, combustible de jet, aceite lubricante, asfalto, etc.(Anayansi Fong & De
Ruiz, 2009)

En este caso se muestra la metodologia que se debe seguir para el desarrollo de una simulacién
béasica en estado dindmico utilizando Aspen HYSY'S Dynamics®.

El establecimiento del sistema de control de un proceso exige una apropiada seleccion de las
parejas variable manipulada-variable controlada que se utilizan en cada uno de los lazos. En
algunas situaciones, la identificacion de la interaccion en cada una de las parejas no es sencilla 'y
requiere la construccién de modelos dinamicos que permitan evaluarla.

5.1.2 PROCESO ESTUDIADO

El proceso estd compuesto por dos separadores de fases interconectados a través de un par de
intercambiadores de calor?, tal y como se observa en la Figura 5-2. Primero crearemos un nuevo
caso en Hysys V.8 y lo guardaremos con el nombre “Separacion Hidrocarburos Estacionario”.
Ahora seleccionamos como modelo termodinamico el paquete de fluidos Peng-Robinson que es
el mas adecuado para esta simulacion. El sistema se alimenta con una mezcla de hidrocarburos a
razén de 3200 Ibmol/h (1451.5 kgmol/h), a una presion de 900 psia (6205.3 kPa) y una

L En el Apéndice E, se muestra el diagrama P&ID con el esquema de las operaciones unitarias, transmisores,
indicadores y controladores que intervienen en el proceso.
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temperatura de 32°F (0 °C). La composicién molar de la mezcla se reporta en la Tabla 5-1.(Gil
C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon, 2011)

-

LTS
Wap —
Chillera
— —_ Y-101
Sl Gas al Chiller GasalTs
Vap GAZ-GAS Chiller
A—D—:—[}{]T Separadar Inicial
-—bbﬂ—-p
Planta Y1 geparador Gas Prod Wapar I——D—»L}{,]—
Gas Ventas  M-3 LTS Liguid Prod Lig 2
3l Prod Lig1
Liguid %2

Figura 5-2. Diagrama de flujo del proceso de separacion de una mezcla de hidrocarburos. Fuente: Autores.

Tabla 5-1. Composicién molar de la mezcla de la corriente A Planta Gas. Fuente: Autores.

Compuesto Composicion Molar
N: 0.0066
HS 0.0003
CO: 0.0003
C1(Methane) 0.7576
C2(Ethane) 0.1709
C3(Propane) 0.0413
i-C4(i-Butane) 0.0068
n-C4(n-Butane) 0.0101
i-C5(i-Pentane) 0.0028
n-C5(n-Pentane) 0.0027
C6(n-Hexane) 0.0006
H:0 0.0000

5.1.3 SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO

Los dos separadores de fases operan adiabaticamente y no hay caida de presion. La valvula V-1
de la corriente de alimentacion tiene una caida de presion de 4 psi (27.6 kPa). Para el
intercambiador Gas-Gas, el célculo se hace utilizando el modelo Simple Weighted. Por el lado de
los tubos entra la corriente SI Vap y sale la corriente Gas al Chiller, con una caida de presion de
5 psi (34.47 kPa). A la coraza entra la corriente LTS Vap, cuyas condiciones iniciales no se
conocen, y sale la corriente Gas Ventas con una caida de presion de 1 psi (6.89 kPa). En este
intercambiador se debe agregar una especificacion de disefio que garantice que la minima
aproximacion de temperaturas de las corrientes corresponda a 10°F (-12.22 °C). En el
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intercambiador Chiller hay una caida de presion de 5 psi (34.47 kPa) y se requiere que la
temperatura de la corriente de salida sea -4°F (-20 °C). Con esta informacion es suficiente para
instalar la simulacion en estado estable del proceso y haria falta por instalar las valvulas V-2, V-3
y V-4, con las correspondientes corrientes de salida.(Gil C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon,
2011)

5.1.4 SIMULACION EN ESTADO DINAMICO

Antes de pasar la simulacion a modo dinamico es aconsejable guardar los cambios realizados
hasta el momento y salvar la simulacién con un nuevo nombre. Para continuar guardaremos el
proyecto con el nombre “Separacién Hidrocarburos DIN Ctrl Hysys”. De esta manera, cuando
surjan inconvenientes con la simulacion en modo dinamico, podremos retomar la simulacién en
estado estable, sin necesidad de crear nuevamente todo el proyecto.

El inicio de la configuracion de una simulacion en estado dinamico implica hacer algunos ajustes
que garanticen que las relaciones flujo-presion se cumplan en diferentes puntos del proceso.
Aspen HYSYS Dynamics® verifica que haya una diferencia de presiones que permita que se
genere flujo en las diferentes corrientes y equipos. Por esa razon es necesario instalar valvulas
que permitan generar esa diferencia de presiones y utilizarlas en la regulacion de flujo. Se
instalan las vélvulas V-2, V-3 y V-4, de acuerdo con la informacién de la Figura 5-2, y se define
la presion a la salida de V-2 y V-4 como 875 psia (6032.91 kPa) y la presion de salida de V-3 en
870 psia (5998.43 kPa). Posteriormente, es preciso hacer el dimensionamiento y la seleccion de
la valvula de control que se utiliza en cada una de las corrientes. Aspen HYSYS Dynamics®
tiene dentro de sus bases de datos informacion de algunos de los fabricantes de valvulas con
especificaciones de curvas caracteristicas y ecuaciones para el calculo del coeficiente de flujo.
Esta informacidn se encuentra disponible en la ventana de configuracion de la vélvula en la ruta
Rating>Sizing (dynamics). En la Figura 5-3 se muestran la especificacion y el célculo de la
valvula V-1. Las cuatro vélvulas son lineales, y en la opcion Valve Manufacturers elegimos
Universal Gas Sizing. El porcentaje de apertura se fija en el 50% y luego hacemos clic en el
bot6n Size Valve para que se ejecute el calculo del coeficiente de flujo (Cv o Cg, segun el caso).
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CEX

Rating
Sizing
Mozzles
Options
Flow Limits

-Valve Manufacturers

| Universal Gas Sizing

-Valve Operating Characteristics
@) Linear
(2 Quick Opening

() Equal Percentage
() User Table

[ Size Valve

- Sizing Conditions —— @ -Current— ) User Input——

900.0
20,75

Inlet Pressure [psial
Malecular Weight

Walve Opening [3:] 50.00
Delta P [psi] 4.000
Flow Rate [Ib/hr] 6.641e+004
-Sizing Methads R R
C1 25.0
Km 0.9000
Cv [USGPM(BOF, Lpsi)] 606.5
Cg 15161

m

Figura 5-3. Especificacion y célculo de la valvula V-1 del sistema. Fuente: Autores.

La definicion de los volumenes de los separadores de fases es importante puesto que con esta
informacion es posible establecer la constante de tiempo de cada uno y eso afecta la velocidad de
respuesta del sistema. EI volumen de los recipientes se inserta en la pestafia Dynamics>Specs en
la opcion Vessel Volume de la ventana de configuracion del separador. En este caso, los dos
separadores tienen un volumen de 70ft® (1.98m?). Nétese ademas que también es posible ingresar
la informacién de las dimensiones del recipiente; de lo contrario, con el dato del volumen, el
simulador asume una relacién longitud/diametro y calcula las dimensiones. Finalmente: también
es importante definir una opcién de inicializacion del célculo en los separadores. Para el caso del
Separador Inicial elegiremos Initialize from Products, mientras que para el separador LTS
especificaremos Dry Startup, tal y como se muestra en la Figura 5-4.
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Separator: ¥-101 |.'_||'E|El
| Diesign I Reactions I Rating I Wud{sheetl Dynamics n
Dynamics - Model Details
aﬁp () Initialize From Products Vessal Volume [ft3] 70.00
StripChart @ Dry Startup Vessel Diameter [ft] F.902
Heat Exch . .
=a anger () Initialize From User Height [ft] 5.853
Liq Volume Percent [%4] 50,00
Liq Percent Leval [%4] 50.00
[F1] Lag Fom Temperature Level Calculator Vertical cylinder 3
Fraction Caloulator Lize levels and nozzles
- Dynamic Specifications
Feed Delta P [psi] 2.0000
\lessa| Pressure [psia] gzao | T
Add/Configure Level Controller B

Figura 5-4. Definicion de los parametros de dinamica para el separador de fases LTS. Fuente: Autores.

Ahora es necesario retirar la especificacion del flujo de la corriente de alimento al proceso,
puesto que este ya no es fijo sino que estd determinado por la caida de presion a través de la
valvula V-1, que a su vez esta definida por el porcentaje de apertura de la valvula en cualquier
instante de tiempo. Para retirar la especificacion de flujo haremos doble clic sobre la corriente, e
ir a la pestafia Dynamics>Specs>Flow Specification y en la casilla Active desactivaremos dicha
opcidn, tal y como se muestra en la Figura 5-5. Si este procedimiento no se hace, el simulador lo
realiza automaticamente antes de llevar la simulacion a modo dinamico.(Gil C, R Guevara, L
Garcia, & Leguizamon, 2011)
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Material Stream: A Planta Gas E|@|Pg|
| Worksheet | Attachments | Dynamics -
Dynamics - Dynamic Specifications
Specs -Pressure Specification
Stripchart
Prassure Active
900.0 psia W
-Flow Specification =
@ Malar () Mass () Ideal Ligvol () 5td. Ligvol
Molar Flow Active
3200 Ibmole/hr -
| Feederblock.. |
| m >

Figura 5-5. Ventana de especificacion de flujo en una corriente para una simulacién dindmica. Fuente: Autores.

5.1.4.1 ESTRATEGIA DE CONTROL

5.1.4.1.1 Seleccion De Lazos De Control

Ahora procederemos a instalar los lazos de control del proceso. Para este caso instalaremos un
lazo de control de nivel para el Separador inicial y un lazo de control de presion para el
separador LTS.

El lazo de control de nivel se hace con la valvula V-2 como variable manipulada y el porcentaje
del nivel de liquido en el tanque como variable controlada. El lazo de control de presiéon utiliza la
valvula V-3 como variable manipulada, y la presion en el tanque es la variable controlada. En los
dos controladores la accion es directa y el valor que establece el simulador para el set point
corresponde al valor de estado estable de cada una de las variables. Los limites minimo y
méaximo de la variable de proceso los define el usuario. Para el caso de control de nivel, los
limites se pueden definir entre 0 y 100%, mientras que para el control de presion se definen entre
800 y 950 psia (5515.8 y 6550 kPa).

5.1.4.1.2 Simulacion Con Controladores PID En Hysys

El procedimiento de instalacion de un lazo de control inicia con la seleccion apropiada del
modelo de control que se quiere implementar. En la paleta de modelos Model Palette se puede
seleccionar diferentes tipos de modelos Split Range de rango dividido, Ratio de relaciéon, PID
control PID, MPC control predictivo multivariable y DMCplus control por matriz dindmica. En
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nuestro caso seleccionaremos la opcion de control PID y se instala sobre el diagrama de flujo, tal
y como se muestra en la Figura 5-6. Luego se hace doble clic sobre el icono instalado y aparece
la ventana de configuracion del controlador. En la primera pestafia Connections se ingresa la
informacion correspondiente a la variable de proceso PV (Process Variable Source) y la sefial de
salida del controlador OP (Output Target Object). En la Pestafia de parametros se cargan los
valores de la ganancia proporcional, el tiempo integral y el tiempo derivativo, asi como los
valores minimo y maximo que puede tomar la variable de proceso, la accién del controlador y el
modo de operacion manual o automatico. Las especificaciones de los controladores para los
lazos de control propuestos, se muestran en la Tabla 5-2. Parametros de los controladores de
proceso.

Tabla 5-2. Parametros de los controladores de proceso. Fuente: Autores.

Nombre LI1C-100 PIC-100
Elemento de entrada = Liquid Percent Level, Separador Inicial ~ Vessel Pressure, LTS
Elemento de salida Vélvula V-2 Vélvula V-3
Set point (SP) 50% 886 psia (6108.75 kPa)
PV minimo 0% 800 psia (5515.8 kPa)
PV Maximo 100% 950 psia (6550 kPa)
Accidn Directa Directa
Kc 2 2
Ti(min) 5 2

Asi queda configurado cada lazo de control, y lo Gltimo que queda por hacer es visualizar el
Face Plate (pantalla en la que se puede ver de manera simultanea el valor de la variable de
proceso PV, el set point SP del controlador y la salida del controlador OP a la vélvula) y
configurar la gréafica de tendencia en la que se pueda observar el cambio en el tiempo. Esto se
hace en la pestafia Stripchart de la ventana de configuracién del controlador, eligiendo la opcién
SP, PV, OP Only dentro del mend de Variable Set.
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Figura 5-6. Instalacién y configuracion de un controlador en Aspen HYSYS Dynamics®. Fuente: Autores.

Al instalar los dos controladores de nivel y presion mencionados, y hacer la correspondiente
configuracién de los mismos, la pantalla se debe organizar para que se pueda observar toda la
informacion de manera simultanea, asi como se indica en la Figura 5-7.

Flowsheet Main Start Page +

LTS
Wap —
ChillerQ
—»—>€\>7 LTS
Sl Gas al Gas a
Wap GAS-GAS Chiller Chiller LTS
- ,[; q ;Sepalrador
A Al nicia RN 7 N
glanta Y1 separador Sas s Ergd I_L?S’_’D;Q—P-di
t - rod Li
as entas apar Cigid el b s}

LIC-100

) Prod L
ra |
Liguid ~— v-2 1 i

M /|C-100-DL1 (=13 M pIC-100-DL1

Exec: Int Sp: L

Exec: Int Sp: L

PV: BB6 psia
OP: 50.00 %

| Man - Tuning |

PV: 50 %
OP: 50.00 %

Man - | Tuning |

Figura 5-7. Lazos de control para el sistema de separacion de hidrocarburos. Fuente: Autores.

El siguiente paso es ejecutar el botdn Dynamics Assistant para verificar que todas las
caracteristicas requeridas para la ejecucion de una simulacion dindmica se cumplen. El resultado
se muestra en la Figura 5-8. Hay que sefialar que el simulador detecta cuales son los cambios que
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hace falta realizar y propone ejecutarlos de manera automatica. Se hace clic en el boton Make
Changes y luego se da clic en el botdn de modo dindmico de la barra de herramientas.

Dynamics Assistant EJ@|E|

General | Streams I Pressure Flow Specs I Unknown Sizes | Tray sections I Other I User Items =

The assistant has identified the following items for consideration.
If you are using non-uniform tray , yvou may lose the information by chosing "Make Change".
Make changes

Disable stream flow specifications v

Enable stream pressure specifications 4

Enable pressure flow equations not pressure drop v
Pressure flow k values not known v 3

[ Abaut... | [ Preferences... | [] save steady state casea
[ Analyze Again | [ Make Changes | [ Cancel |

Figura 5-8. Resultados del analisis del asistente dinamico en Aspen HYSYS Dynamics®. Fuente: Autores.

Al cambiar la simulacion a modo dinamico, el integrador se ha desactivado en espera de definir
el momento de arranque de la simulacion. Puesto que ya se tiene todo totalmente definido es
apropiado iniciar el calculo activando el integrador. Inmediatamente se empieza a observar en las
graficas correspondientes el avance de la simulacién con un comportamiento estable a lo largo
del tiempo. En primer lugar, se hacen cambios en el set point del controlador de nivel con el fin
de observar la respuesta en el tiempo y el efecto que tienen los parametros de sintonia.

RESULTADOS

Se inicia modificando el set point del controlador de nivel a un 60% y se espera hasta que se
alcance la estabilidad nuevamente. Luego se lleva de nuevo el set point hasta el 50% y se deja
estabilizar, luego se detiene un momento el integrador y se modifica el tiempo integral a 1,5
minutos en los parametros de sintonia del controlador de nivel. De nuevo se inicia el integrador y
se introduce el cambio del set point al 60%. Los resultados de estas pruebas se muestran en la
Figura 5-9.

(a) Parametros: Ganancia proporcional = 2, tiempo integral = 5 minutos, (b) Parametros:
Ganancia proporcional = 2, tiempo integral = 1.5 minutos, (c) Parametros: Ganancia
proporcional = 2, tiempo integral = 50 minutos.
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Figura 5-9. Respuesta del lazo de control de nivel ante un cambio en el set point al 60 %.
Fuente: Autores.
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Ahora se revisa el efecto que tiene cambiar el set point del control de presion, que se encuentra
en 886 psia (6108.75 kPa), a 875 psia (6032.91 kPa).

__\ /wwwmwwmwvwwm

—a40.09 (%)

1320 1330 1340 1350 1360 1370 1380 1390 1400 1410
hinutes
T e e e e e e e e e e e et et et st e

Figura 5-10. Efecto del cambio en el set point del controlador de presion del separador LTS. Fuente: Autores.

5.1.4.1.3 Simulacion con controladores PID en Rslogix5000

Para realizar el control del proceso simulado en Hysys, con controladores reales como
MicroLogix, SLC 50x, ControlLogix, CompacLogix de Allen-Bradley, con el software de
Rockwell Automation seguiremos el siguiente procedimiento:

a) Identificar las variables de proceso que se exportaran para control y supervision.

b) Comunicar Aspen HYSYS V8.0 con RSLogix5000.

c) Agregar los controladores PID en RSLogix5000.

d) Establecer los tiempos de muestreo y sincronizacion de entre Hysys y RSLogix5000.
e) Iniciar el entorno de simulacion para toma de resultados en trends e historicos.

5.1.4.1.3.1 PROCEDIMIENTO PARA COMUNICAR HYSYSV 8.0 CON RSL0OGIX5000

El estandar DDE (Dynamic Data Exchange), es una tecnologia de comunicacion entre varias
aplicaciones bajo Microsoft Windows y en OS/2. Aunque es apto para las ultimas versiones de
Windows, ha sido reemplazado por su mucho mas poderoso sucesor Object Linking and
Embedding, COM y OLE Automation. Sin embargo, todavia se usa en varios sitios dentro de
Windows, por ejemplo en la asociacion de archivos. En particular, DDE permite que una
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aplicacion abra una sesion con otra, enviar comandos al servidor de aplicaciones y recibir
respuestas.(Wikipedia, 2014).

La sintaxis utilizada para realizar la comunicacion DDE se puede realizar bajo el lenguaje de
programacion Visual Basic (VBA). Aspen Hysys V8.0 posee un editor de macros con el cual
podemos entablar la comunicacién y llamar las variables del proceso. La informacion requerida
para establecer esta comunicacion se encuentra en la guia de personalizacion (Aspen HYSYS,
Customization Guide) publicada por AspenTech®.

Cabe resaltar que es necesario tener conocimientos basicos en programacion con VBA para la
creacion de una macro en la herramienta Languaje Macro Editor de Hysys. A continuacion
mostraremos algunos ejemplos de cddigo fuente, importantes para establecer comunicacion con
RSLogix5000.

» Cargando el hysys case abierto dentro del objeto simCase

Dim simCase As Object

Set simCase = ActiveCase

If simCase Is Nothing Then

MsgBox ("No existe un "HYSYS Case" Abierto.")
End

End If

> Sub-rutina encargada de establecer comunicacién DDE.

Private Function OpenRSLinx()
On Error Resume Next
'Iniciando coneccién DDE con RSLinx
OpenRSLinx = DDElInitiate("RSLINX", "Emulador")’ “Emulador” es el nombre del tépico creado en RSLinx
'Verificando conexién
If Err.Number <> 0 Then
MsgBox "Error Connecting to topic”, vbExclamation, "Error”
OpenRSLinx = 0 'Return false if there was an error
End If
End Function

» Sintaxis para obtener el valor de una especificacion de una unidad de operacién y
cargarlo en una variable.

Set Variable = simCase.Flowsheet.Operations.Item("unidad de
operacion").LiquidPercentLevel

» Sintaxis para obtener el valor de una especificacion de una corriente y cargarlo en una
variable.
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Set Corriente = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.ltem("Nombre Corriente")
Variable=Corriente.Temperature.GetValue("C")

» Sintaxis para enviar el valor de una variable en un tag creado en RSLogix5000.

rslinx = OpenRSLinx() 'Abrir conexion con RSlinx
DDEPoke rslinx, "Variable", Replace(Tag,".",",")
DDETerminate rslinx 'Terminar conexion DDE

» Sintaxis para recepcion del valor de un tag creado en RSLogix5000 y asignarlo a una
variable en Hysys.

rslinx = OpenRSLinx() 'Abrir conexion con RSlinx

Variable = DDERequest(rslinx,"Tag",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("Nombre unidad").PercentOpenValue
=Variable

DDETerminate rslinx 'Terminar conexion DDE

Con la sintaxis citada anteriormente podemos comenzar a realizar la macro para la
comunicacion. Primero debemos identificar las variables de proceso que tomaremos para
establecer el control del proceso en RSLogix y a su vez como indicadores para realizar el HMI
(Human Machine Interface) que disefiaremos en Proficy iFIX. En la Tabla 4-1 aparecen listadas
las variables que insertaremos en la macro.

Tabla 5-3. Listado de variables utilizadas para simulacion con PLC en RSLogix5000 y visualizacion HMI IFIX.
Fuente: Autores.

Nombre Tipo | Descripcion (Unidad)
Lev_Separadorlinicial @) Nivel del separador “Separador Inicial” (%)
Pres_Separadorlnicial ) Presion del separador “Separador Inicial” (kPa)
Lev LTS @) Nivel del separador “LTS” (%)
Pres LTS @) Presion del separador “LTS” (kPa)

V1 O Posicion del actuador del valvula “V1” (%)

V2 O Posicion del actuador del valvula “V2” (%)

V3 O Posicion del actuador del valvula “V3” (%)

V4 O Posicion del actuador del valvula “V4” (%)
T_APlantaGas @) Temperatura corriente “A Planta Gas” (°C)
P_APlantaGas O Presion corriente “A Planta Gas” (kPa)
F_APlantaGas @) Flujo mésico corriente “A Planta Gas” (kgmol/h)

T ProdLigl O Temperatura corriente “Prod Liq 17 (°C)

P_ProdLigl @) Presion corriente “Prod Liq 17 (kPa)

F ProdLigl @) Flujo mésico corriente “Prod Liq 17 (kgmol/h)
T _ProdVapor @) Temperatura corriente “Prod Vapor” (°C)
P_ProdVapor ) Presion corriente “Prod Vapor” (kPa)
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F ProdVapor O Flujo mésico corriente “Prod Vapor” (kgmol/h)
T ProdLig2 O Temperatura corriente “Prod Liq 2” (°C)
P_ProdLig2 O Presion corriente “Prod Liq 2” (kPa)
F_ProdLig2 O Flujo maésico corriente “Prod Liq 2” (kgmol/h)
T LTSVap @) Temperatura corriente “LTS Vap” (°C)

T_GasVentas O Temperatura corriente “Gas Ventas” (°C)

T _SIVap O Temperatura corriente “Si Vap” (°C)
T _GasalChiller O Temperatura corriente “Gas al Chiller” (°C)
T GasalL.TS O Temperatura corriente “Gas a LTS (°C)
CV_ V2 I Variable de control de apertura valvula “V2”
CVv_V3 I Variable de control de apertura valvula “V3”

Para empezar abrimos la herramienta “Macro Languaje Editor”, ubicado en la pestafia
“Customize” de la barra de herramientas de Hysys ¢ insertamos el codigo fuente mostrado en el

Apéndice A.

Luego de insertar este codigo en el editor guardamos la nueva macro creada con el nombre:
“Macrol”, y cerramos el editor.(blogspot.com, 2013)

Ahora abrimos los siguientes programas: RSLogix Emulate y RSLinx Classic (Gestor de
comunicaciones de Rockwell Automation) y configuramos en RSLinx un nuevo topico con el
nombre: “Emulador”(Schop, 2009), a este topico le asignamos el PLC virtual de Rockwell

Automation, ver Figura 5-11.
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Figura 5-11. Creacion del topic “Emulador” en RSLinx. Fuente: Autores.

Luego de crear el nuevo topico en RSLinx abrimos RSLogix5000 y creamos un nuevo proyecto
con el nombre: “Separacion Hidrocarburos”, y seleccionamos en la lista desplegable “Type:”, el
PLC virtual “Emulator”, Figura 5-12.
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Figura 5-12. Creacién de un nuevo proyecto en RSLogix5000. Fuente: Autores.
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Ahora ingresamos a la pagina “Controller Tags” en el navegador de proyecto, ver Figura 5-13,
en donde creamos los nuevos tags con los nombres de las variables que vamos a utilizar, las
variables que se crean son tipo “Real” y de estilo “Flotante”, ver Tabla 5-3.

¥4 RSLogix 5000 - Emulador. in Separacion Hidrocarburos.ACD [Emulator] - [Contreller Tags - Emulador(controller)]
File Edit Wew Search Logic Communications Tools MWindow Help

a/=(al & ||| o — cl aasllE e elal - @
OFfline f. T RUN [ ] Fath [<nanes = & K |3 [ | || 2
No Forces » | H Ok 4}
= T BaAT I\ A A Ao K X
No Edits 2= n
i
0
M [= & Controller Emulador w| || coze: | f0 Emdac < show. | showa
el I troller Tags
Bl - 7 -
B o e ler | Mame | lias For |Base Tag | Data Type | Styte Description | =
K [ Power-Up Handler kil | REAL Float
- B Tasks v REAL Foat
=@ MainTask w2 REAL Float
=1 (3 MainProgram v REAL Floal
Program Tags T Shap REAL Float
B mainroutine —
[ Unscheduled Programs | Phases | [ —]__T_Prodvapor REAL Float
=1 5] Motion Groups | T Pl REAL Finst
[ Ungrouped Asss | T Pl REAL Finst
[T Add-0n Instructions T_LTSYap REAL Flaat
2 Sggz Wﬂgsf ’ || 7_Gasventas REAL Float
ser-Define
= Dl v | 7_GasaLTs REAL Flost
| 7_Gasalchile REAL Foat
| T ePlanaBas REAL Foat
| Pres_Separadornicial REAL Foat
| PrestTs REAL Foat
BETE FID
NERE FI
| P Prodvaper REAL Finst
| P Podig2 REAL Finst [
| PPl REAL Finst
| P APLartass REAL Finst
¥ Lecaizan AB:1755_MODLL.
| Locaz AB:175E_MODLL.
| Locazt 4B:1755_MODUL.
| Lev_Separadoinicial REAL Foat .
< 2| || Wonitor Tags pEdit Tags / K [
Resdy

Figura 5-13. Ingresando nuevos tags al emulador del controlador PLC. Fuente:

Autores.
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5.1.4.1.3.2 INSTALACION Y CONFIGURACION DE CONTROLADORES PID EN RSLOGIX

Para instalar los controladores, vamos a la rutina principal “MainRoutine” que por defecto se
encuentra en lenguaje ladder e insertamos dos nuevos controladores PID,(Rockwell Automation,
2014) Figura 5-14.

¥ RSLogix 5000 - Emulador, in Separacion Hidrocarburos.ACD [Emulator] - [MainProgram - MainRoutine]

Ef Fie Edit Wiew Search Logic Communications Tools ‘Window Hslp - & x|
8leE| S &(m[e] o[ -] #lnwl[E e ol -] 8
::g:;s E: ’EEEN Lq}? Path [ cnone> = 4 == [ R e | ﬂ
T oeat A N A % LT X X
No Edits 2 = @
Al
A[-a e A || ] el e e
E =) £ MainTask
i = £ MainProgram ~
" Program Tags o Propartionsl Integral Detbvative o —
(23 unscheduled Programs f Phases ?:’:g::: Variable Levﬁeﬂaradnrlnidanl
=+ Mekien Groups Cartrol Yarisble cv_v2
[ Ungrouped Axes PID Master Logp ]
3 Add-on Instructions Inhold Bit o
=5 Data Types Inhold Yalue 1}
L User-Defined Setpoint sone
= L Strings L gr;cits; Variable 3303'233192:
Cyp add-on-Defined P
+ L predefined
+ Ly Module-Defined .
- Trends ¥
Type Lacdder Diagram (Main) ! ';Irgmmnnal Integral Den;‘%t;re 1
Description ?:’enh::;(s “Wariable PrasiLTE
(End)
< > I MainRoutine |' ﬂ_‘ j_
ead: Rung 0 of 2 APE
Figura 5-14. Agregando controladores PID a la rutina principal del proyecto en RSLogix5000. Fuente: Autores
Los parametros de configuracion de los dos controladores se muestran en la Tabla 5-4.
Tabla 5-4. Pardmetros de configuracion de los controladores PID en RSLogix. Fuente: Autores
Nombre LIC-100 PI1C-100
Nombre de la variable PID PID PID2
Variable de proceso Lev_Separadorlnicial Pres LTS
Variable de Control CV_V2 CV_V3
Set point (SP) 50% 6110 kPa
PV minimo 0% 5500 kPa
PV Maximo 100% 6550 kPa
Accion Directa (PV-SP) Directa (PV-SP)
Tiempo de actualizacion del lazo (segundos) 0.002 0.002
Kc 2 2
Ti(1/s) 5 2
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Con la configuracion de los controladores, terminamos la preparacion para la simulacion
completa.

5.1.4.1.3.3 SINCRONIZANDO ASPEN HYSYS CON RSL0OGIX5000

Primero abrimos el archivo de Aspen HYSYS, que guardamos previamente con el nombre:
“Separacion Hidrocarburos Estacionario”, a continuacion es importante configurar el tiempo de
simulacion en el integrador de Aspen HYSYS Dynamics®, para una simulacion en tiempo real
y sincronizada con RsLogix5000, con un factor de tiempo real deseado de 60, Ver Figura 5-15,
de esta manera por cada segundo de tiempo simulado en RsLogix5000 tendremos un minuto en
tiempo real simulado en HYSYS.

Integrator. EJ@E|
Integration Control “
@ Automatic ! Manual
Integration Time
Units seconds
Current Time 0.0000000
Acceleration 0.40
End Time <Non-Stop>
Real time |2
Display Interval 60.000
Real time factor 117.27
|Das|red RealTime Factor 60.000 |
Integration Step
Units seconds
Step Size 0.50000
Minimum -
Maximum 1.0000
I Start | [ Reset | [ Display ‘

Figura 5-15. Configuracion del integrador para sincronizacion con RsLogix5000. Fuente: Autores.

También es importante tener en cuenta el tiempo de muestreo de los controladores PID
configurados en RSLogix5000. Es recomendable establecer un tiempo cercano a 2 milisegundos,
para obtener mejores resultados. Ver Figura 5-16.



PID Setup - PID

Tuning Configuration l Alarms] Scaling] Tem ]

PID Equation: Independent <
Contral Action: P - 5P hd
Derivative OF: P =
Loop Update Time: ’m zeCE.
¥ High Limit: [lmo =
Cvlowlimt 00 Hx
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™ Mo Derivative Smoothing

I” Ma Bias Calculation

™ Mo Zero Crossing for Deadband
™ P Tracking

™ Cascade Loop

[Slove <]

Deadband Walue: |00 3:

Setpaint [SP): 50.0

Process Wariable: 50.068919

Errar: 0.06519038
Output: 30852095 4
Tieback: 0.0 4
Mode: Auto

Aceptar |

P Alarm:
Deviation Alarm:
Olutput Limiting:

Error Within Deadband: Mo
Setpoint Out of Range: Mo

FID Initialized:

Cancelar |

High
High
Mone

es

Apuda |

Figura 5-16. Ajuste de tiempo de muestreo del lazo "Loop Update Time", en 2 milisegundos en bloque controlador
PID de RSLogix. Fuente: Autores.

Ahora iniciamos el modo Dindmico en Hysys aceptando los cambios sugeridos por el Asistente
Dinamico, ingresamos la macro en el Macro Languaje Editor y la ejecutamos, luego colocamos
el RsLogix en modo Run, solo nos queda agregar nuevos trends en RSLogix5000 con las
variables SP, PV y CV de los controladores para visualizar el comportamiento de estas ante
perturbaciones.

REsSuULTADOS

En la Figura 5-17 y Figura 5-18 se ven los resultados obtenidos en los trends de
RsLogix.(Rockwell Automation, 2014)

FID_Separador_nicial __ Migrcoles, 05 de Agosto ge 2015

] 25200pm.

100,00 [
B819228-8
100,00
BB1922e-8
100,00
fpaeTozze 8

cV_V2

PIDSP

——PIDPY

8,887922e-8

025200 pm.
[ |

T | T | _mm | | == | I

Figura 5-17. Respuesta del lazo de control de nivel ante cambios en la configuracion del PID. Fuente: Autores.
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=—EAR

100,00

100,00%

Pres_LTS[5.170,00

5050 00

——FPiD25P

15.170,00

505000

80,00%

B0,00°G

40,00%

0,00%

PDLTS  Mrcoles, 05 de Agosto de 2015

& 080,00
/050,00

‘ “I
| |
022643 pm. 025043 023043 031043 0Z3r43 023343 pm.
[Cn= (| ] [ [ | [ [ ] T | [ [ |

Figura 5-18. Efectos del cambio en la configuracion del controlador de presion del separador LTS. Fuente:

Autores.

5.1.5 DISENO DE INTERFAZ HUMANO MAQUINA (HMI)

Luego de verificar la correcta comunicacion entre Hysys y RsLogiX, y una vez realizadas las
pruebas de los lazos de control podemos realizar el HMI con el software Proficy IFIX.

Los tags que crearemos en el Database Manager seran las mismas variables vistas en la Tabla
5-3. La interfaz es disefiada de acuerdo al diagrama P&ID planteado en el Apéndice E, donde se
indican los transmisores, indicadores y controladores utilizados para el monitoreo desde el HMI.
En la Figura 5-19, se muestra la ventana principal con accesos directos a historicos de las
variables mas importantes y Alarmas del proceso.
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- ~ SEPARACION DE UNA ME
| DE HIDROCARBURG

= - AR
Prod Vapor .—Iml HARER AR

Intercambiador
Gas Gas

=1 L vz = Presion | Kpa

Separador foe— - Volume = % Vol
Inicial 2

e = R —

>

Figura 5-19. Ventana principal del HMI disefiado para el proceso "Separacién de una Mezcla de Hidrocarburos".
Fuente: Autores

5.1.6 ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Segun las graficas obtenidas en Hysys Figura 5-9, y RSLogix Figura 5-17 para cambios en el
controlador de Nivel, se observa que la respuesta es mas oscilatoria (subamortiguada), para una
accion integral alta con una accién proporcional alta, lo que hace que en intervalos de tiempo
cortos la accién proporcional se vea duplicada y se desestabilice el lazo. También se observa que
la respuesta es sobreamortiguada para una accion proporcional alta con una accion integral baja,
donde desaparece la oscilacién y se logra mas rapidamente la estabilidad en el lazo de control.

Para cambios en el set point del controlador de presion en ambos casos (Hysys y RsLogix), la
valvula de control abre rapidamente para aliviar presién y de esta forma alcanzar el valor
deseado. Sin embargo, alcanza 100% de apertura y aln en esa condiciéon la presion no
disminuye. Después de un periodo de tiempo la valvula comienza a oscilar, y de igual manera lo
hace la presion en el separador. Este comportamiento se debe a la saturacion de la valvula
causada por una muy pequefia caida de presion a través de la valvula V-3, cuya presion de
entrada esta directamente relacionada con la presion en el separador puesto que estan conectados
a través del intercambiador Gas-Gas. Para eliminar la oscilacion se puede incrementar
nuevamente el valor del set point hasta 880 o 886 psia (6067 o 6108 kPa). Esto hace que la
valvula se cierre e inmediatamente se estabiliza la presion, tal y como se observa en la Figura
5-10 y Figura 5-18.
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Con este ejemplo se ha ilustrado de manera introductoria la herramienta dinamica de Aspen
HYSYS® y se ha mostrado el efecto de los parametros de sintonia del controlador y de la caida
de presion en la valvula sobre la estabilidad de un lazo de control, comprobando los resultados
obtenidos comparando los controladores de HYSYS y RsLogix. Mas adelante se incluyen otros
casos de estudio en los que se ilustran otros conceptos propios del analisis dindmico de un
proceso.

5.2 BLENDING DE GASOLINA

52.1 INTRODUCCION

La gasolina estd compuesta de hidrocarburos (compuesto quimico formado por carbono e
hidrogeno). En una refineria se mezclan en lo que se conoce como blending de gasolina. El
blending de gasolina tiene que cumplir una serie de especificaciones descritas en la norma
europea EN 228. Algunas de las propiedades mas importantes son el indice de octano, la
densidad, la presion de vapor o la curva de destilacion, que al final van a marcar como se
comporta la gasolina en el motor,(Roldan, 2012).

Actualmente en algunos paises se estan implementando politicas que estan orientadas a disminuir
el uso de combustibles fésiles. Entre dichas politicas se destaca la alternativa del alcohol. En esta
se busca reducir el uso de gasolina al mezclarla con alcohol para, de esta manera, lograr tener
una combustién méas limpia. Asi pues, resulta pertinente pensar en la simulacion del proceso de
mezcla entre estas dos sustancias. En Colombia, por su parte, la industria apenas se encuentra en
un proceso de introduccion a los biocombustibles con una gran influencia hacia el biodiesel y
hacia la produccion de alcohol carburante a partir de cafia de azucar(Gil C, R Guevara, L Garcia,
& Leguizamon, 2011). Este proceso se ve beneficiado por incentivos por parte del gobierno y
por la introduccion de legislacion sobre la produccion y el Uso de los biocombustibles. La Ley
693 de 2001 aprobada por el Congreso de la Republica de Colombia establece las normas que se
deben seguir para la mezcla de alcohol carburante con gasolina con fines ecoldgicos, sociales y
econdmicos(Universidad Nacional de Colombia, 2014).

Con la mezcla de solo 10% de etanol con la gasolina, se disminuyen en 27% las emisiones de
monoxido de carbono en carros nuevos, 45% en carros tipicos colombianos de 7-8 afios de uso y
20% de hidrocarburos no quemados a nuestra atmosfera, con las positivas consecuencias para la
salud humana y ambiental.(Gil C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon, 2011)Adicionalmente,
se crean empleos tanto indirectos como directos por la produccion de alcohol carburante en los
ingenios del pais para aprovechar el material desechado de la cafia de azicar. En Colombia, se
han empezado a implementar politicas que buscan incrementar el contenido de alcohol en la



Pagina |65

gasolina. Para la simulacién, se tiene como objetivo una mezcla de 10% de etanol.(Cortez Marin,
Gonzalo Sanchez, & Alvarez Mejia, 2008)

5.2.2 PROCESO ESTUDIADO

La simulacién tiene un tanque de mezcla como equipo principal del proceso. Adicionalmente, se
incluyen valvulas sobre las diferentes corrientes de entrada y salida, con el fin de garantizar que
se cumplen las relaciones flujo-presion y que dichas valvulas pueden ser utilizadas como grados
de libertad para el establecimiento de lazos de control. El diagrama de flujo del proceso se
muestra en la Figura 5-20.

CF-1 N
ag S
Wenteo
ot ~ P
Gasolina oo Gasolina T | .
CP-1 P
, ; E: ﬂ — N
Etanol W1 Etanol T Inarte _(EN-1
B-1 Producto Producto
-4 final
-, n WEDmba
ce- Tiempo
fuerto

Figura 5-20. Diagrama de flujo del proceso de blending de gasolina. Fuente: Autores.

Las sustancias involucradas en la simulacion corresponden principalmente al alcohol y a la
gasolina; sin embargo, se necesita también una corriente de inerte para el tanque. En primer
lugar, el alcohol cuenta también con un pequefio contenido de agua. Por otra parte, la gasolina se
simula como una mezcla de componentes hipotéticos definidos por la curva de destilacion
reportada por Ecopetrol S.A. para gasolina corriente. De manera que los componentes por
agregar son nitrogeno, etanol y agua.

5.2.3 SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO

Para esta simulacion, el paquete de propiedades utilizado es Wilson - Ideal en donde se estiman
los parametros faltantes en un paso posterior. Finalmente, se debe ingresar la informacion
correspondiente a la curva de destilacion de la gasolina corriente reportada por Ecopetrol S.A.
que se muestra en la Tabla 5-5.(Gil C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon, 2011)
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Tabla 5-5.Curva de destilacion ASTM D-86 de una gasolina corriente. Fuente: Ecopetrol S.A.

% Volumen Acumulado Temperatura (°C)

10 77
50 121
90 190
100 225

Para ingresar esta informacion en Aspen HYSYS® se debe seleccionar la carpeta Oil
Manager>Input Assay del panel de navegacion donde se despliega una ventana como la
observada en la Figura 5-21. En esta seccion de Aspen HYSYS® se pueden especificar cortes y
corrientes de crudo usando informacion fisica como: composicion de ligeros, curvas de
destilacion, viscosidad, densidad, peso molecular, etc. Aqui se pueden especificar muchas assays
de crudo y luego realizar un mezclado de estas corrientes como se suele hacer en la industria del
petroleo. En esa ventana se presiona el boton Add para agregar un Assay, que representa una
corriente o corte de crudo.(Gil C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon, 2011)

Properties < Input Assay +
All Tterns
4 | Component Lists ‘ Assay Correlation Set

e Compenent List -1
4 |53 Fluid Packages
o Basis-1
2@ Petroleumn Assays
4 |5 0il Manager
£ Input Assay
£ Output Elend
[@ Reactions
& Component Maps
[ User Properties

Add... |

Import | Oil Input Preferences...

: '_ Properties

Figura 5-21. Ventana Oil Manager=>Input Assay en Aspen Hysys. Fuente: Autores.

Se despliega la ventana que se muestra en la Figura 5-22. Donde se pide especificar el tipo de
informacidn que se desea ingresar para especificar el corte del crudo.
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Properties < Assay-1 +
All Tterns Input Data | Calculation Defaults | Working Curves | Plots | User Curves | Notes
4 |55 Component Lists Assay Definition Input Data
Lo Component List -1 .
4 [35Fluid Packages Bulk Properties |NotUsed '|
o Basis-1 .
Aszay Data Type | None '|

|5 Petroleum Assays

4 g Oil Manager
4 |5 Input Assay
l¥ Assay-1
£% Output Blend
[@ Reactions
[£& Component Maps
[ User Properties

4 '_ Properties

Figura 5-22. Agregando un Assay “Assay-1" en Aspen HYSYS®. Fuente: Autores.

En la lista desplegable Assay Data Type se escoge la opcion ASTM D86, lo cual despliega cuatro
opciones adicionales:

> Light Ends: corresponde a la fraccion de la corriente (expresada como porcentaje
volumétrico, molar o masico) que son compuestos livianos en la mezcla. Usualmente C;-
C,4 y algunos gases como CO,, Ny, entre otros.

> Molecular Wt. Curve: curva del comportamiento del peso molecular como funcién de la
temperatura. No es comun especificar este tipo de informacién a nivel industrial.

» Density Curve: curva del comportamiento de la densidad como funcion de la
temperatura. No es comun especificar este tipo de informacion a nivel industrial.

» Viscocity Curve: curva del comportamiento de la viscosidad como funcion de la
temperatura. Es comun especificar este tipo de informacion a nivel industrial.

Para el presente ejercicio, al no tener informacion sobre estas opciones. Dejamos todas las
pestafias en la opcion Not Used excepto la pestafia Light Ends, que queda especificada en la
opcion Ignore.
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En la parte derecha de la ventana aparece la informacion que se ingresa para la curva de
destilacion. Se hace clic en el boton Edit Assay y se introduce la informacién reportada en la
Tabla 5-5. Luego se hace clic en el boton OK al ingresar los datos correspondientes.

i Assay Input Table =7 [Z”E|rg|

-Aszay Input Data

Assay Percent Temperature
[%a] [F]
10.00 170.6
50.00 249.8
90.00 374.0
100.0 437.0
<empty=> <empity>

Mum of Points to Add 1 Add Data Points

All input curves except distillation are on midpoint
basic, Dependent curves will be shifted to middle.

Cancel OK

Figura 5-23. Ingreso de datos para la curva de destilacion en Aspen HYSYS®. Fuente: Autores.

Ahora de nuevo en la ventana del Assay se hace clic en el boton Calculate que se encuentra en la
esquina inferior derecha. Asi queda calculada y especificada la informacion para la gasolina
corriente. En las pestanas siguientes se puede hacer seguimiento de las propiedades calculadas y
del comportamiento de las diversas curvas de destilacion generadas, Figura 5-24.
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Input Data | Calculation Defaults | Working Curves | Plots I User Curves | Motes |
~Assay Definition ~Input Data
Bulk Properties |th Used v| Assay Basis Liquid Volume -
Assay Data Type |ﬂSTM D86 v| Assay Percent Temp;;:;ature
Light Ends |anore v| 10.00 170.6
50,00 249.8
Maolecular Wt Curve | Not Used v| 90,00 3740
100.0 4370
Density Curve | Not Used '|
Viscosity Curves | Not Used '|
e 1 ———

Figura 5-24. Ventana Assay del Oil Manager en Aspen HYSYS®. Fuente: Autores.

Ahora cerramos esta ventana y nos dirigimos a la opcién Output Blend del panel de navegacion,
donde se especifica la informacion para la mezcla o division de las corrientes (Assays)
anteriormente especificada. En esta ventana se agrega un nuevo corte con el boton Add,
seleccionamos el Assay-1 donde se ingresé la informacion de la gasolina corriente y lo
agregamos al corte nuevamente con el boton Add.

» Blend: Blend-1

Data | Tables | Property Plot | Distribution Plat | Compesite Plot | Plot Summary | & [ motes |
 Assay Selertion and Ol Information ~Bulk Data - Cut Ranges
Available Assays Oil Flow Information Cut Option Selection Auto Cut _]
Qil Flow Units Flow Rate

Assay-1 Liquid Vol <empty>

Figura 5-25. Ventana Output Blend del Oil Manager en Aspen HYSYS®. Fuente: Autores.
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Presionamos el boton Install Qil para especificar la corriente donde esté el Blend que se acaba de
crear. En la ventana desplegada escribimos Gasolina en la columna Stream Name y luego clic en
Install. De esta forma, al ingresar en el ambiente de simulacion aparece una corriente con ese
nombre y las propiedades calculadas en el Oil Manager.

Finalmente, regresaremos a Fluid Packages>Basis-1 del panel de navegacion, para estimar los
parametros faltantes del modelo. Esta accidn se realiza después de ingresar la corriente de
gasolina con el fin de estimar igualmente los parametros de interaccion binaria entre estos.

Qil Name Install Stream Mame Flewsheet
Blend-1 vy Gasnlinal Case (Main)

Install | [ Cancel

Figura 5-26. Pestafa Install Oil del Oil Manager en Aspen HYSYS®. Fuente: Autores.

A continuacién se procede a estimar los parametros faltantes. Para ello, en el menu de seleccion
del paquete termodinamico, damos clic en la pestafia Binary coeffs donde se pueden observar los
coeficientes binarios para los componentes ingresados en la simulacién. En la parte derecha se
pueden estimar los parametros usando UNIFAC. Damos clic en el boton Unknowns Only.
Aparecera la ventana que se muestra en la Figura 5-27.
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Start Page ‘Basis-1 < |+
Set Up | Binary Coeffs | StabTest | Phase Order | Tabular | Notes |
- Activity Model Interaction Parameters
- Coeff Estimation
Coeff Matrix To View: @ Ajj ) Bij
. @ UNIFAC VLE
Ethanol Nitrogen H20 NEP[L]-30% NEP[]-5* MEP[1]22* MER[1}45* NEBP[LITL* NEP[L197*

Ethancl 20030 975.500 1163.000 1129.000 1298000 1450.000 1553.000 1613.000 Individual Pair
Nitragen 1281600 -8622.000 -565.700 -567.100 -559.800 -556.200 -545.000 -529.700

= Unknowns Only
H20 276.800 186.200 6715.000 6689000 1519.000 1470.000 1428.000 1377.000
NBP[1]-30* | 050.700 20,030 8703.000 23.860 -32.800 -81.670 -112.100 -94.760 ALL Binaries
NEP[1]-5* 901700 20030 8729000 -22.060 -10.870 54730 -98.250 -152.700

eset Params.
NEP[L122* 969.460 20030 2679.000 34.990 11.560 0.201 -42130 -90.160
NEP[LIS” 1024600 20030 3728000 83490 57.000 0162 6.697 -40.390 R=198721
cal/gmol K
NEP[LITL” 1047.600 20030 32770.000 117.400 99,010 42450 -6.292 -1.145 g
NEP[1]97* 1670000 20030 3820000 109.400 153,000 91170 41.990 1713
NEP[LILZ6* | 966,000 20030 2834000 348000 245,000 67.240 32180 13700 -38.340
NEP[LIL45*  |956.500 20030 2854000 107.900 300.500 286,700 247.700 35170 -9.145
[ 1 ]
PopertyPks | EditProperties

Figura 5-27. Estimacion de pardmetros binarios en Aspen HYSYS® Fuente: Autores.

Ahora se pueden definir las tres corrientes de alimento, de acuerdo con la informacién contenida

en la Tabla 5-6.

Tabla 5-6. Condiciones de las corrientes de alimento al proceso de blending de gasolina. Fuente: Autores.

Corriente Etanol Gasolina Inerte

Temperatura (°F) | 95 95 95

Presion(psia) 150 150 150

Flujo 5221 Ib/hr | 46650 Ib/hr | 25 Ibmol/h
Composicion Masica

Nitrégeno 0 - 1

Etanol 0.997 - 0

H:0 0.003 - 0

Para estas tres corrientes se deben definir las dos vélvulas correspondientes a las corrientes de
etanol y gasolina. Las especificaciones para dichas valvulas se presentan en la Tabla 5-7.

Tabla 5-7. Especificaciones de las primeras valvulas del proceso. Fuente: Autores.

Nombre V-1 V-2

Corriente entrada Etanol Gasolina
Corriente salida Etanol T | Gasolina T
Caida de presion 40 40

Porcentaje de apertura | 50% 50%

Tipo de valvula Lineal Apertura rapida
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Tabla 5-8. Condiciones del tanque de mezclado. Fuente: Autores.

Nombre T-1
Etanol T
Corrientes de alimento | Inerte
Gasolina T
Corrientes de salida venteo T
Producto T
Caida de presion 0 psia
Volumen 1000 gal
Tipo de tanque Vertical

Al especificar el tipo de vélvula, se debe dimensionar la misma mediante el boton Size Valve.
Esto, para que al pasar a estado dinamico no haya ningin problema. Una vez especificadas y
dimensionadas las valvulas, se pueden especificar el tanque y la bomba. Los pardmetros para
estos equipos son los siguientes:

Tabla 5-9. Especificaciones de la bomba del proceso de blending de gasolina. Fuente: Autores.

Nombre B-1
Corriente de entrada | Producto T
Corriente de salida Producto
Incremento de presién | 80 psi

Con el tanque y la bomba ya determinados, se pueden especificar las deméas véalvulas. Es
necesario tener en cuenta siempre que deben quedar dimensionadas con el boton Size Valve.

Tabla 5-10. Especificaciones de las demas valvulas del proceso. Fuente: Autores.

Nombre V-3 V-4
Corriente de entrada Venteo T | Producto
Corriente de salida Venteo Producto final
Caida de presion(psi) | 90 40
Porcentaje de apertura | 20% 50%

Tipo de Valvula Lineal Lineal

Con estos datos se tiene gran parte de la simulacion en estado estable.
5.2.4 SIMULACION EN ESTADO DINAMICO

Antes de pasar a la simulacién en estado dinamico, se van a incluir los controladores y el tiempo
muerto. Antes de especificar los controladores se va a determinar el tiempo muerto, el cual
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pretende ilustrar el tiempo que tarda la medicién de la composicién de la corriente de producto.
En este caso se asume que la medicion tarda tres minutos.

Tiempo Muerto

Connactions | Parameters I Stripchart I User Variables

EEX

Name Tiempo Muerto

- Process Variable Source (Optional)
PV Object:

Variable: |Master Comp Mass Frac {Ethanaol) |

T A m— T

Gis)

-OF Target
o o | |
|

Variable: |

€ |

m

Figura 5-28. Ventana principal del blogue Transfer Function Block. Fuente: Autores.

Se debe tener cuidado al ingresar la conectividad de la funcidn de transferencia, ya que esta
cuenta con diferentes opciones. Como elemento de entrada se debe seleccionar la composicion
masica de etanol en la corriente Producto T, Figura 5-28, tal como en un controlador PID. Ahora,
para ingresar la funcion de transferencia como tiempo muerto, se debe ir a la pagina Delay de la
pestafia Parameters en la ventana de la funcion de transferencia. Una vez alli, seleccionar la
opcion Delay e ingresar los parametros de la Tabla 5-11. Luego se debe asegurar que la casilla
G(s) enabled, en la parte inferior derecha de la ventana, esté seleccionada para que la funcién de

transferencia esté activa.

Tabla 5-11. Parametros para el tiempo muerto incluido en el lazo de control de composicion. Fuente: Autores.

Nombre

Tiempo muerto

Elemento de entrada

Composicion masica Etanol, Producto T

Elemento de salida

0-0,25

Rango PV
Rango OP 0-0,25
K 1




Pagina |74

| Tiempo muerto (min) | 3 |

La informacion correspondiente a la constante proporcional y al tiempo muerto, se ingresa en la
pestafia Parameters en la seccion Delay. Recuerde que debe estar activada la opcion Delay para
que el tiempo muerto tenga efecto en las respuestas dindmicas, Figura 5-29.

Tiempo Muerto |Z| |E| El

Connections | Parameters |Strip|:hart I User Variables |
Parameters - Active Transfer Functions

Configuration

Integrator [T Integrater [ Lag1 [ Lead1
Delay

Lag

Lead Delay [ Lag 2 [ Lead 2

2nd Order

Ramp [] 2nd Crder 7] ramp [[] mata Limiter

Rate Limiter

-Delay Parameters

K (Gain) 1.000
T (Dead Time) 3.000 Minutes

Erase History

History Buffer is Mot Full (0 of 50)
‘| m

| »

Figura 5-29. Ventana Parameters del bloque Transfer Function Block. Fuente: Autores.

5.2.4.1 Estrategia de control

5.2.4.1.1 Seleccion De Lazos De Control

Para este caso instalaremos cuatro lazos de control. Primero simularemos utilizando los
controladores de Hysys y luego los controladores de RsLogix. Es necesario resaltar que para los
controladores de RsLogix utilizaremos el sistema internacional (SI) como sistema de unidades
para las variables de proceso, pues este el sistema utilizado por defecto en la comunicacion DDE,
gue insertaremos en la macro.

Las especificaciones de los controladores PID que utilizaremos, se muestran en la Tabla 5-12. En
el controlador de composicion CC-1 la sefial de entrada es la salida del tiempo muerto como
variable de proceso (PV). De manera que al tener la conectividad de esta forma y al estar activa
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la funcidn de transferencia, cuando esté en estado dinamico el controlador tarda tres minutos en
recibir el valor de la composicion.

Tabla 5-12. Parametros de los controladores del proceso. Fuente: Autores.

Nombre CF-1 CC-1 CP-1 CN-1
Flujo masico ~ . . Presion del AU

Elemento - ' Sefial de salida “PV” tiempo porcentual

de entrada CrEailli 17 muerto (PV_Tiempo_Muerto) LRI tanque, T-1
(F_Gasolina_T) - - (Pres_T1) "

(Niv_T1)

Elemento | \/4\vula v-2 Valvula V-1 ValvulaV-3 | Valvula V-4

de salida

(Sselg)p 2ot 21160 kg/h 0,1 (Composicidn masica) 758 kPa 50 %

PV Minimo | 9072 kg/h 0 345 kPa 0%

g 20484 kg/h 0,25 1379 kPa 100%

Maximo

Accion Inversa Inversa Directa Directa

Kc 0,5 8,49 2 2

Ti (min) 0,2 0.357 10 -

5.2.4.1.2 Simulacion Con Controladores PID En Hysys

Luego de instalar los controladores PID con las especificaciones reportadas en la Tabla 5-12,
tendremos todo listo para pasar por el asistente dindmico, se realizan los cambios sugeridos por
el asistente y se pasa a modo dinamico.

El primer paso para la simulacion en modo dindmico corresponde a mostrar las graficas de las
variables controladas (nivel y presion del tanque, al igual que composicién de la corriente de
producto), junto a las graficas de los controladores mas sensibles (CF-1 y CC-1). Luego de esto
se modifica la accién de todos los controladores para que sea automatica y se inicia el integrador
hasta que se estabilicen las variables.

Para el controlador de composicion ain no se tienen los parametros de sintonia. Aspen HYSY S®
cuenta con un sistema que permite automaticamente sintonizar el controlador. Este se encuentra
en la pagina Autotuner de la pestafia Parameters, ver Figura 5-30.



Parameters

Configuration
Advanced
Autotuner

IMC Design
Scheduling
Alarms

P Conditioning
Signal Processing
FeedForward
Model Testing
Initialization

Connections | Parameters | Monitor I Stripchart I User Variables | MNotes |

EEX

- Autotuner Parameters

Design Type @ PID O F

Alpha 4.50

Beta 0.25

Fhi 60.00

Hysteresis 0.10 %

Amplitude 5.00 %
- Autotuner Results

Automatically Accept [

Ke 1.00

Ti <empty>

Td <ampty=
Start Autotuner

m

Face Plate...

Pagina |76

Figura 5-30. Pestafia Autotuner para la sintonia automatica de controladores en Aspen HYSYS®. Fuente: Autores.

Para realizar esta sintonia, el integrador debe estar activo y se hace clic en el boton Start
Autotuner. Luego de un tiempo, se puede ver en la grafica la oscilacion sostenida, y el simulador
arroja resultados de los diferentes parametros. Para este caso la sintonia es para un controlador

PID, ver Figura 5-31.
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56,00

aran ag0,0 ag1.0 agz,0 9830 ag4,0 935.0 986,0 a7 .0 ag3.0
Minutes

Figura 5-31. Sintonia del controlador de composicion de etanol CC-1. Fuente: Autores.

Tabla 5-13. Resultados de sintonia automatica del controlador CC-1. Fuente: Autores.

Parametros | Valores
Kc 8,49

Ti 0,357

Td 7,93e-002

Los valores de sintonia pueden cambiar, asi que los parametros por obtener no son exactamente
iguales.

CASOS DE ESTUDIO Y RESULTADOS

Para este caso, se hacen tres perturbaciones que afecten los diferentes parametros controlados en
el sistema. Las perturbaciones por realizar son las siguientes:
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RESPUESTA DE LOS PRINCIPALES CONTROLADORES ANTE UN CAMBIO DE LA PRESION DE LA
CORRIENTE GASOLINA. +/- 10 PSI.

a)

01072

0,032 HET(R)

R
0,003e-002

9,400e-002

Producto T - Master Comp Mass Frac (Ethanol)

9.,078e-002

1290 1300 1210 1320 1330 1340
Minutes

b)

54,05

52,08

50,05 £ 6808 £%)

N

T1 - Liquid Percent Level (%)

46,05

1730 1735 1740 1745 1740 1755 1760
hinutes

Figura 5-32. Respuesta de las principales variables para una perturbacion de: (a) + 1.0 psiy (b)-10 psi, en la
corriente Gasolina. Fuente: Autores.
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RESPUESTA DE LOS PRINCIPALES CONTROLADORES ANTE UN CAMBIO EN LA CORRIENTE ETANOL,
MODIFICANDO LA PRESION +/- 10 Psl.

a)

54,26

52,25

50,24

T1 - Liquid PErcent Level (%)

46,22
1830 1535 1590 1895 1800 1905 1910
minutes

=l
2 pom
(1]
~
=
&
(&)
1]
i
W sz
Lip)
& \/ A4 B0 (%)
s y
o
g FAN 040
O 9803002
ul
jiE)
m
[y}
1]
=
)
—
o 9.4a0e-00z
=]
(&)
=
=
o
2
o

9,075e-002

1940 1960 1960 1970 1530 1890
Minutes

Figura 5-33. Respuesta de las principales variables para una perturbacién de a) +10 psi y b)-10 psi, en la
corriente Etanol. Fuente: Autores.
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RESPUESTA DE LOS PRINCIPALES CONTROLADORES ANTE CAMBIO EN FLUJO MOLAR DE LA
CORRIENTE INERTE, +/-0,3 LBMOL/H

a)

50,20

50.10 (%)
| — ] 5008 (1)

50,00 50.00 (%)

T1 - Liquid Percent Level [%)

2230 2230 2340 1250 2260 2370 2380 200 2300 310
Minutes

50,20

50.10 (%)
50.05 (%)

50,00 50.00 (%)

T1 - Liquid Percent Level (%)

48,50

2480 2460 2470 2480 2480 2500 2510 2520 2530 254
Minutes

Figura 5-34. Respuesta de las principales variables para una perturbacion de a) +0.3 Ibmol/h y b)-0.3 Ibmol/h,
en la corriente Inerte. Fuente: Autores.
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Para realizar la simulacién con controladores PID en un PLC Virtual de Rockwell, tendremos
que tener abiertos los siguientes programas:

> Aspen Hysys V8.0: Donde se simula el proceso.

» RSLogix5000: Donde se configuran los controladores PID y se descarga el programa al

PLC Virtual

» RSLogix Emulate 5000: Utilidad que simula un PLC virtual de Rockwell Automation.

» Rslinx: Gestor de comunicaciones de Rockwell (OPC-DDE).

» Proficy iFIX 5.1: Motor SCADA para supervision, control y visualizacion en pantalla de
las variables del proceso.

En la Tabla 5-14, se muestran las variables de proceso que tomaremos para realizar el control del
proceso en RSLogix y a su vez como indicadores para realizar el HMI (Human Machine
Interface) que disefiaremos en Proficy IFIX.

Tabla 5-14.Listado de variables utilizadas para simulacion con PLC en RSLogix5000 y visualizacion HMI IFIX.

Fuente: Autores.

Nombre
CV_V1
CV_V2
CV_V3
CV_V4
F_Etanol
F_Etanol T
F_Gasolina
F_Gasolina_T
F_Inerte
F_Producto
F _Producto_final
F_Producto T
F_Venteo
F_Venteo T
HF_WBomba
Niv_T1

Atributo
Input:=Flotante
Input:=Flotante
Input:=Flotante
Input:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante
Output:=Flotante

Descripcién
Variable control de apertura valvula V1 (%)
Variable control de apertura valvula V2 (%)
Variable control de apertura valvula V3 (%)
Variable control de apertura valvula V4 (%)
Flujo mésico de la corriente Etanol (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Etanol_T (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Gasolina (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Gasolina_T (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Inerte (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Producto (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Producto_Final (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Producto_T (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Venteo (Kg/h)
Flujo masico de la corriente Venteo_T (Kg/h)
Flujo caldrico de la corriente de energia Wbomba (kw)
Nivel porcentual Tanque T1 (%)

Tipo
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
REAL
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Pres T1 Output:=Flotante | Presion del tanque T1 (kPa) REAL
PV_Tiempo_Muerto | Output:=Flotante | Sefial de salida del retraso dindmico "Tiempo Muerto" REAL
P_Etanol Output:=Flotante | Presion de la corriente Etanol (kPa) REAL
P_Etanol T Output:=Flotante | Presién de la corriente Etanol_T (kPa) REAL
P_Gasolina Output:=Flotante | Presidn de la corriente Gasolina (kPa) REAL
P_Gasolina_T Output:=Flotante | Presion de la corriente Gasolina_T (kPa) REAL
P_Inerte Output:=Flotante | Presion de la corriente Inerte (kPa) REAL
P_Producto Output:=Flotante | Presidn de la corriente Producto (kPa) REAL
P_Producto_final Output:=Flotante | Presion de la corriente Producto Final (kPa) REAL
P_Producto T Output:=Flotante | Presion de la corriente Producto_T (kPa) REAL
P_Venteo Output:=Flotante | Presién de la corriente Venteo (kPa) REAL
P_Venteo T Output:=Flotante | Presién de la corriente Venteo T (kPa) REAL
T _Etanol Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Etanol (°C) REAL
T _Etanol T Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Etanol_T (°C) REAL
T_Gasolina Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Gasolina (°C) REAL
T Gasolina_ T Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Gasolina_T (°C) REAL
T _Inerte Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Inerte (°C) REAL
T_Producto Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Producto (°C) REAL
T _Producto_final Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Producto Final (°C) REAL
T_Producto_T Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Producto_T (°C) REAL
T _Venteo Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Venteo (°C) REAL
T Venteo T Output:=Flotante | Temperatura de la corriente Venteo_T (°C) REAL
V1 Output:=Flotante | Porcentaje de apertura Valvula V1 REAL
V2 Output:=Flotante | Porcentaje de apertura Véalvula V1 REAL
V3 Output:=Flotante | Porcentaje de apertura Vélvula V1 REAL
V4 Output:=Flotante | Porcentaje de apertura Véalvula V1 REAL

Primero nos aseguramos que en el gestor de comunicaciones de Rockwell RSLinx Classic, esté
creado el topico “Emulador”, en la opcion DDE/OPC Topic Configuration.

Luego agregamos los tags necesarios, en la pagina Controller Tags del RSLogix5000, ver Figura

5-35.
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Scope: |ﬁ| Emulador j IM Show &l
Name i3 | Data Type Clazs Bagze Tag
o Lvg REAL Standard
o Dvvd REAL Standard
F_Etanol REAL Standard
| F_Etanol T REAL Standard
=425 Cantraller Emuladar A0 || F_Gasolina REAL :”Standard
[} Controller Tags | F_Gasolina T REAL Stamdard
g 'fz;:f'l'j; Fautetand ] nerte REAL Standard
=5 Tasks | F_Poducto REAL Standard
= @ MainTask | F_Producta_final  REAL Standard
= C& MainProgranm | F_Producte T REAL Standard
Pn:!gram Tags | F_Verteo REAL Standard
o Unsched“:f;‘;";;tg'::m F_Verteo T REAL Standard
=25 Motion Groups | HF_wBomba REAL Standard
[ Ungrouped Axes |+ LocakzC AB:1756_MODULE:C:0 Standard
23 Add-On Instructions |+ Locak2l AB17EE_MODULE_DIMT_8Bptez|:0  Standard
=435 Data Types |+ Locak20 AB:1756_MODULE_DINT_4Bptes:0:0 Standard
[3 User-Defired Ni_T1 REAL Standard
+ Cﬂ, Shrings = |

Cﬂu add-on-Defined | P_Etanol REAL Standard
T2 FeedoFinnd | P_Etanol T REAL Standard
S X | P _Gasolina REAL Standard
| P Gasolina_T REAL Standard
P_Inerte REAL Standard
P_Producto REAL Standard
P_Producto_final  REAL Standard
P_Producto_T REAL Standard

<[+ T Monitor Tags hEdit Tags /

Figura 5-35. Agregando los tags necesarios para control y adquisicion en RSLogix5000. Fuente: Autores.

La Tabla 5-12, muestra los parametros de los controladores PID que insertamos en paralelo en
lenguaje ladder dentro de la rutina principal del RSLogix500 (MainRoutine), ver Figura 5-36.



¥4/ RSLogix 5000 - Emulador in Blending.ACD [Emulator]® - [MainProgram - MainRoutine]
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BN=1E3

Ef File Edit Yiew Search Logic Communications Tools ‘Window Help
8|l &S| #=@ o] a2 NE N[ A= N e = 1T Wl e {fr) [ ] =]
Offline . [ RUN | Peth: [AB_VEP-1\1* =1 &
Mo Forces r. 'l: aK q} =
BAT
Mo Edit =
b 2 i ﬂﬂ L=1I=0 SR ||
—I In A A AEE A A A A
o Proporional hle:r: Deruale —
FID F_1 [
Process Valable F_Garclina T
Tieback
Conrol valable cv_v2
PID s ker Loop o
Il Bl o
rld alue o
S poinl ZHE00 &
roce 53 i abl 1160235 &
=5 Controller Erulador s il 9515555 &
&) controller Tags
23 Contraller Fault Handler | |
[ Pawer-Up Handler
=5 Tasks
=58 MainTask
=% MainFrogram
& Program Tags
MainF.outine
3 unscheduled Programs | Phas: p— h:'u"m o 1|
—1-{55] Motion Groups Meocesrvatale  pren Fl L
3 Ungrouped Axes Gl yanote O'v'_'v'g
23 add-0n Instructions FID Mas er Loop o b
=25 Data Types ' MainRoutine [ . j
[ User-Defined
+ Eﬂ Strings o
Cﬂ Add-On-Defined Watch List Mame ) | Scope Walue “| Force kask “| Description | ~
1 T3 FuemAFirnd v Current Routine -
< 5 Gluick Watch |+ ainProgram flaoall flooal
+CF_1 b ainProgram oo} {oaa}
Type Ladder Diagram (Main) | X
+ Ch_1 I ainProgram oo oo
Description = - N g d b d b
|+ P b ainProgram oo} {oaa}
A Controller 49, 82112 2
———
| » |._Errors £ SearchResufis_h Watch < | »
Display the language elements contained in the group: Compare Rung O of ¢4 APP

Figura 5-36. Disefio de controladores en la rutina principal del "MainProgram", en RSLogix5000. Fuente: Autores.

Descargamos el programa creado en RSLogix5000 al PLC virtual, y activamos el modo Run

(Run Mode).

Con el PLC virtual en “Run mode”, solo nos queda iniciar la simulacion en HYSYS. Ahora
insertaremos el codigo fuente de la macro que utilizaremos para la comunicaciéon DDE, ver
Apéndice B, en donde se declaran las variables de proceso listadas en la Tabla 5-14. Abrimos el
Macro Languaje Editor de HYSYS y creamos la macro, iniciamos el modo dindmico con el
integrador en tiempo real con un factor deseado de 60, y corremos la macro, ver Figura 5-37.
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Exec: Int  Spr L
Ll

PV: 758.4 kPa

OP: 19.59 %

Exec: Int  Sp L
T
PV: 21160 kg/h

BELES S mmls % 00
» &= (= ¢E||
Froc: | [declaralions) v

17 Public hyApp A3 HYSYS.Application

Public simCase Az SimulationCaze

Dim Procucto_T As ProcessStream

Dim ProcLicl Az ProcessStream

Dim Procapor A3 ProcessStream

Dim ProcLic2 Az ProcessStream

OP: 50.00 %
~|| Tuning

Auto

£

Auto

Etanol

PV: 50.05 %

OP: 50.10 %

Messages

~|| Tuning

Gasolina
T

Etanol
=

Sub Main
Do Bucle para comunicaion continua

Ingresando &l Hysys Case Abisro

Dim simCase As Object

Set sinCase = ActiveCase

If simCase Is Nothing Then

WizgEio ("No existe un "HYSYS Case” Ablerto.”)
End

End If

arstase s Datinicion de Corientes

Set Gasoling = simCase Flowshest MaterialStreams fem("Gasalina")
Set Etanal = simCase Flowshest MaterialStraams Rem("Etanal)

Set Inerte = simCase Flowshest MaterialStreams Rem"nerte")

Set Etanal_T = simCase Flowshest MaterialStreams ftem("Etanal T7)
Set Gasolina_T = simCase Flowshest MaterialStreams tem("Gasoling T7)
Set Wenten_T = simCase Flovwshest MaterialStreams kem("venteo T

Integrator Stopped

10% E

Figura 5-37.Inicio del modo dinamico en HYSYS y comunicacidn con RSLogix5000. Fuente: Autores.

CAsOS DE ESTUDIO Y RESULTADOS

Haremos las mismas tres perturbaciones que hicimos con los controladores de Hysys, para
comparar los resultados obtenidos entre los controladores PID de RSLogix y de Hysys.
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RESPUESTA DE LOS PRINCIPALES CONTROLADORES ANTE UN CAMBIO DE LA PRESION DE LA
CORRIENTE GASOLINA. +/- 10 PSI.

T Goscioa_T 000 0000 Conlrol_CF 1 Midrcoles, 05 de Agista de 2015 14,05 pm.
17 000,000 | 0 poos,
MsinFrogramiCE_| SP [25.000,0000) 1 150,000
17.000,0000 . =
] 100,0000 160 pPsI
0,000
. 150 psi
140 psi
50,0000% 1
—‘\ l
40,0000%
20,0000%,
10,0000°% |
051005 pm. 0511205 51205 051208 051405 pm,
[ - [(=w ]  I—— [ — - - (x| [—
Conlrol_CN_1  Weércoles, 05 oo Agodto ds 2015 S35 pm
0,137
(BT
B0 % |
o 7 -
40,0000%
230000
.
GEOE S pm 051058 [ ] [ ] 051 X838 pm.
[ — {—T - —— — -  —— | Cer ]

Figura 5-38.Respuesta de los principales controladores ante un cambio en la presion de la corriente
Gasolina. Fuente: Autores.
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RESPUESTA DE LOS PRINCIPALES CONTROLADORES ANTE UN CAMBIO EN LA CORRIENTE ETANOL,
MODIFICANDO LA PRESION +/- 10 PSIA.

o Tawoo oste | G500 Conirol CC_i Midrcolas, 05 d Agorin o K6 SERAT P,
[E] pe— 0355 X prw.
v 00,0000/
O,
— R ] [t
[alie ]
80 00 + +
140 psia | 150 psia 160 psia \
500000 ':
- L§ o \ .
40 000 - — 1
Al RDE
0,00
munapn [ 8. k] 053743 L= ] mEape.
== 1 = 1 [=s 1 =1 [ =u1
T ComonaT FS 0070000 Cortral CF_1  areales, U5 08 Agotto th 15 EIATEn.
L7800, 05K0) ly o e AL
MninProgran'CF_1 5 |2 00,0000
0 i OB A6 3TV E|
— 100,000
08000
B 00
B0 D000
*L' ul;F'y_:_ P v
0 30001
20 s, |
L]
CEs Al pm. [ ] O5I7a8 S o s FEAEpm
Ca=y == [C=1 Ced =3 LCesd [Cead

Figura 5-39.Respuesta de los principales controladores ante un cambio en la presién de la corriente Etanol.
Fuente: Autores.
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RESPUESTA ANTE UN CAMBIO EN LA CORRIENTE INERTE MODIFICANDO EL FLUJO MOLAR +/-2
LBMOL/H.

Contral_CC_1 Mecokes, 08 g Agoto = 2015

. DLED pah
RS
=

27 Ibmol/h
23 Ibmol/h
]
. pa
_
25 Ibmol/h
"m AT e OF o6 57 0301 57 [ od roc g
s

Contrc_CN_1 Widvccies, OF de Agosto de 2075

Tespm

BHALRE
el

00000

- | | I

. P e
400000% j : ! ]

0.0000%

ﬂ!lls- O 04 OTO1 48 ororaes orosas OF 04 4% 0 Haapn
Figura 5-40.Respuesta ante un cambio en el flujo molar de la corriente Inerte. Fuente: Autores.
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52.5 DISENO DE INTERFAZ HUMANO MAQUINA (HMI)

El esquema P&ID del Apéndice F, basado en el diagrama de flujo del proceso, muestra los
controladores, indicadores y transmisores que visualizaremos en el HMI que creemos en el motor
SCADA Proficy iFIX. Los tags ingresados a traves del OPC PowerTool y cargados en el
Database Manager, seran los mismos ingresados en la pagina Controller Tags del navegador de
proyecto de RSLogix5000, ver Figura 5-41.

I.f?f B - Proficy iFIX Database Manager - [FIX : 29 rows]

Home View

¥ cut @ @ - ! =i E’ﬁ EEF' ‘Q?/ ‘ﬁ'!—..‘ G show & Find & verity E‘ e 2] Options
= = e @' I.E.‘.Duplicate QﬁReplace SSummal}r - 57 é;i"'Pr-:urJemes

:gli:sr:‘:a Save Reload ELnjwaJtd; Import Export Add  Modify Delete %Generate W Goto Dl'ifers T-quls
Clipboard Process Database Elocks Edit Diagnostics Drrivers || Customize Toaols Settings
Tag Name Type Description Scan {0 Dew 140 Adldr Curr ¥alue
1 CC_1_5P Al OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]Program:iainProgram. 7777
2 CF_1_5F Al OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]Program:iainProgram. 7777
3 CN_1_SP Al OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]Program:iainProgram. 7777
4 CF_1_5P Al OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]Program:iainProgram. 7777
5 W1 Al QOFC Serverl:Groupl:[Emulador]CV_V1.No Access Path |?7777
B C W2 Al QOFC Serverl:Groupl:[Emulador]CV_V2No Access Path |?7777
7 Cv_ W3 Al QOFC Serverl:Groupl:[Emulador]CV_V3No Access Path |?7777
a v W4 Al QOFC Serverl:Groupl:[Emulador]CV_V4MNo Access Path |?7777
g F_ETAMNOL Al QOFC Serverl:Groupl:[Emuladaor]F_EtanolNo Access Pat] 7777

10 F_ETANOL_T Al
11 F_GASOLINA Al
12 F_GASOLINA_T Al
13 F_INERTE Al
14 F_PRODUCTO Al
15 F_PRODUCTO_FINAI
16 F_PRODUCTO_T |Al
17 F_WENTED Al
18 F_WENTED_T Al
19 HF_WEOMBA Al

[
[
[
[
[
[
[
[
[
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Etanol_T:Mo Access 7777
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Gasolina;Mo Access 77797
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Gasolina_T:Mo Acces|?7777
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Inere:MNo Access Path| 7777
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Producto;Mo Access 77797
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Producto_final:Mo Acg?777
[
[
[
[
[
[
[
[
[
[
[
[
[

QFC Serverl:Groupl:[Emuladaor]F_Producto_T;MNo Acces|?77?
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_VenteoNo Access Pa| 7777
QFC Serverl;Groupl:[Emulado]F_Venteo_T.No Access | 77977
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]HF_‘WHBomba Mo Acces{?777?

20 MIY_T1 Al QOFC Serverl:Groupl:[Emuladar]Miv_T1:MNo Access Path | 7777
21 PRES_T1 Al QOFC Serverl:Groupl:[Emuladaor]Pres_T1:MNo Access Path 7777
22 P _TIEMPO_MUE]AI QOFC Serverl:Groupl:[Emuladaor]PY_Tiempo_MueroMao 47777
23 P_ETAMNOL Al QOFC Serverl:Groupl:[Emulador]P_Etanol:No Access Pat|?777?

24 P ETANOLT Al
25 P GASOLIMNA Al
26 P_GASOLINA_T Al
27 F_INERTE Al
28 P_PRODUCTO Al

QFC Serverl;Groupl:[Emulado]P_Etanol_T:Mo Access 77977
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]P_Gasolina;No Access §77797
QFC Serverl:Groupl:[Emulador]P_Gasolina_T:Mo Acceg 7777
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]F_Inere;Mo Access Pat 7777
OFC  |Serverl;Groupl[Emulador]P_Froducto;No Access §77797

Figura 5-41. Database manager con tags previamente cargados en el OPC PowerTool. Fuente: Autores.

La ventana principal del HMI planteado para este caso se muestra en la Figura 5-42, donde se crean
accesos directos para visualizar Alarmas e Histéricos
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BLENDING DE GASOLINA

PRODUCTO FINAL|

PROCESO HISTORICOS ALARMAS 07:02:58 p.m.  09/08/2015

Figura 5-42. Ventana principal del HMI disefiado para el proceso "Blending de gasolina". Fuente: Autores.

5.2.6 ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Como es posible apreciar en los resultados obtenidos en los controladores de HYSYS y los
controladores de RSLogix (Figura 5-32,Figura 5-33, Figura 5-34,Figura 5-38, Figura 5-39 y
Figura 5-40), las perturbaciones son rapidamente asimiladas por el sistema. Esto, debido a los
parametros de sintonia obtenidos para el controlador de composicion CC-1 al usar la herramienta
de sintonia del simulador HYSYS. Los pardmetros obtenidos corresponden a lo que se
recomienda usualmente para este tipo de controladores. La velocidad con que las perturbaciones
son asimiladas se debe a dos cosas: el valor alto de la ganancia hace que la accion tanto
proporcional como integral del controlador se vean incrementadas; por otro lado esta el valor del
tiempo integral, que al ser muy pequefio magnifica la accion integral del controlador. Estos dos
efectos sumados logran el efecto rapido y fuerte sobre las perturbaciones que fue posible apreciar
en las graficas. También podemos apreciar que tanto los controladores de HYSYS como
RSLogix, teniendo los mismos pardmetros de configuracion, tienen resultados muy similares en
tiempo de respuesta y comportamiento, con lo que se puede concluir que la comunicacion y la
sincronizacion de los tiempos de simulacion de los dos programas estan debidamente
configurados.
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5.3 CONTROL DEL REACTOR DE PROPILENGLICOL

5.3.1 INTRODUCCION

El propilenglicol (1-2 propanodiol) industrial es un material de alta pureza que se produce
mediante hidrolisis a alta temperatura y presion de oxido de propileno con un exceso de agua.
Este es un producto liquido destilado con una especificacion de pureza del 99,5%.(Gil, 2015) El
propilenglicol es un liquido claro, viscoso, no toxico, soluble en agua e higroscopico. Este
proceso se Ve restringido por la oferta actual de propileno, dado que este es un producto derivado
del petroleo. El propilenglicol se utiliza en diferentes productos, como refrigerantes para
motores, resinas de poliéster, pinturas de latex y fluidos de transferencia de calor, entre otros.(Gil
C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon, 2011) También se emplea como solvente y como medio
de transferencia de calor o como producto quimico intermedio.

5.3.2 PROCESO ESTUDIADO

En este caso, se propone construir el modelo en estado estable del reactor de produccién de
propilenglicol como el que se muestra en la Figura 5-43. Inicialmente se alimentan 3600 kg/h de
agua (AGUA) que se mezclan dentro del reactor con una segunda corriente (OXIDO) que
contiene 1085 kg/h de 6xido de propileno y 1050 kg/h de metanol. En la operacién real del
reactor se utiliza acido sulfdrico como catalizador, que va disuelto en la corriente de agua con
una concentracion de 0.1% en peso. ElI metanol se coloca en la mezcla con el fin de mejorar la
solubilidad entre el 6xido de propileno y el agua. Dicha mezcla ingresa en un reactor CSTR
(REACTOR) vy alli se lleva a cabo la reaccion de hidrdlisis del 6xido de propileno con
conversiones superiores al 90%. Por la parte inferior del reactor se retiran los productos de
reaccion en fase liquida (PRD).

Agua V1 AguaT Z’mr

— >|>< a—- Liquido Producto
Oxido V2 Oxido1 Reactor V3

L 4

Figura 5-43. Esquema del proceso de reaccién para producir propilenglicol. Fuente: Autores.

La reaccion de hidrdlisis de 6xido de propileno se ha estudiado ampliamente, y diferentes
expresiones cinéticas han sido planteadas, la mayoria de ellas expresadas en funcion de la
concentracion de 6xido. En este ejemplo se propone utilizar una expresion cinética de primer
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orden con respecto a la concentracion de éxido de propileno, Cp,iq0, €ON UNA cinética de la
forma:(Gil C, R Guevara, L Garcia, & Leguizamon, 2011)

C3HgO + H,0 - C50, (1)

La constante especifica de velocidad de reaccion esta dada por la ecuacion de Arrhenius de la
siguiente forma:

32444
K=1,7X1013 x@ ~RT_ (2)

Siendo T, la temperatura en Kelvin

La Base para la ecuacion cinética es la Concentracion; el Componente Base es el Oxido de
propileno; la fase de la reaccién es Liquido combinado y las unidades bases son kgmol/m?® para
la concentracion, kgmol/h-m® para la velocidad de reaccién, y °K para la temperatura. La
reaccion es irreversible. La ecuacion cinética es de orden uno con respecto al 6xido de propileno
y se tiene que el factor pre-exponencial es 1.7x10"y la energia de activacion es 32444 kJ/kgmol.
La Estequiometria de la reaccion queda como en la Figura 5-44.

Kinetic Reaction: Rxn-1 [’._|[’E|E|
- Stoichiometry and Rate Info - Basis [~
Component Mole Wit. Stoich Coeff Fwd Order Rev Crder Basis Molar Concn
H20 18,015 -1.000 0.00 0.00 Base Component 12C30xide
12-C3diol 76.096 1.000 0.00 0.00 Rxn Phase CombinedLiquid
12C30xide 58.080 -1.000 1.00 0.00 Min. Temperatura -2A3IC
**Add Comp™* Max Temperature 3000 €
Basis Units |kgmoﬁ:/m3 '| 1
Rate Units | kgrmoley/im3+4 -|
- Forward Reaction -R Reaction
A 1.7000e+013 IS <empty>
32444 E cempty> |
b <emply> b' <emply>
- Equation Help
r = k*f{Basis) - k™*f(Basis)
4 | 1] 3

Figura 5-44. Estequiometria de la reaccion quimica. Fuente: Autores.

5.3.3 SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO

Las condiciones de entrada al proceso, asi como la configuracion de algunos de los equipos se
presentan en la Tabla 5-15 y Tabla 5-16.
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Tabla 5-15. Condiciones de entrada para las corrientes que ingresan en el reactor. Fuente: Autores.

Tabla 5-16. Configuracién de los equipos del diagrama de proceso. Fuente: Autores.

Corriente Agua | Oxido
Temperatura (°C) | 24 24
Presion (bar) 6 6

Flujo por componente (kg/h)
H,0 3600 | -
C3H¢O - 1085
CH,O - 1050

Equipo Reactor Vélvulas

Temperatura (°C) | Adiabatico | -

Volumen (m®) 1,14 -

Presion (bar) 3 V1yv2 =3, V3=1

Tipo CSTR Universal Gas Sizing, Lineal

Inicialmente se especifica el diagrama de flujo del proceso de acuerdo con la informacion de la
Figura 5-43. Los componentes que hacen parte de la simulacion son: oxido de propileno, agua,
metanol y propilenglicol (1,2-propanodiol). EI modelo termodinamico que se utiliza es NRTL.
La reaccion de hidroélisis de 6xido de propileno es altamente exotérmica. Para tener un mayor
control de la temperatura, esta reaccion se lleva a cabo en fase liquida, y el reactor opera a alta
presion (3 bares); de esta manera disminuye la vaporizacion de la mezcla y, adicionalmente, se
controla el aumento en la temperatura colocando un exceso de agua. En la Figura 5-45 se
presenta la pantalla de configuracion del reactor CSTR.
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Cont. Stirred Tank Reactor: Reactor - Set-1

Design | Reactions I Rating I Worksheet I Dynamics |
Design

Connections
Parameaters
User Variables e
Motes

[ single Phase

Delta P 0.0000 kP Volume
1.140 m3
Liquid Volume %
-
>
S0.00 %
- - ==
= Liguid Velume
——— s
0.5700 m3
Duty 0.0000 k3/h
S
-

e, o

Figura 5-45. Configuracion del reactor CSTR de propilenglicol en Aspen Hysys®. Fuente: Autores.

Ahora, se define la caida de presion méxima en cada una de las valvulas (3 bares) en las valvulas
y se calculan para estimar el coeficiente de flujo (Cv) y el porcentaje de apertura al 50%. Es
importante hacer una correcta seleccion en esta etapa de la simulacion para que posteriormente
haya un buen control cuando se lleve a cabo la simulacion en estado dindmico. Para este caso, las
valvulas V1 y V2 son de una pulgada de diametro, la valvula V3 tiene la misma configuracion,
excepto por el diametro que se define en 1,5 pulgadas. En la Figura 5-46 se observa la manera de
configurar las valvulas de control.
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a)
Valve: V1
Design | Rating | Worksheet I Dynamics |
Rating
Sizing Base Elevation Relative to Ground Level 0.0000 m
Mozzles
Opticns ~Nozzle Parameters
Flow Limits
Agua Agual
Diameter [m] 2.540e-002 2.540e-002
Elevation (Bass) [m] 2.0000 0. G003
Elevation (Ground) [m] 0.0000 0.0000
Elevation (% Height) [3%]
[, (| oo
b)

Valve: V1

Rating
Sizing
Mozzles
Options
Flow Limits

Design | Rating | Workshest | Dynamics |

FEX

~Walve Manufacturers

~ Sizing Conditions ——@-Cusrant— () User Input——

[I.lniversal Gas Sizing - Inlet Pressure [kPa] 600.0
Malecular Weight 13.02
Walve Opening [3:] 50.00
Delta P [kPa] 300.0
Flow Rate [kg/h] 3600

~ Sizing Methads -Gy g
~Valve Operating Characteristics

@) Linear

(7) Quick Opening 1 750

(") Equal Percentage Km 09000

(71 User Table Cv [USGPMIBOF, Lpsi]] 4.789
Cg 119.72

[ Size Valve

1

Figura 5-46. Especificacion de las valvulas de control a) Definicién del diametro. b) Estimacion del coeficiente
de flujo. Fuente: Autores.
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5.3.3.1 Resultados de la Simulacién en Estado Estacionario.

En este ejemplo es interesante observar la temperatura a la cual se lleva a cabo la reaccion, y el
efecto que tiene sobre la conversion del oxido de propileno. Para afectar la temperatura de
reaccion se puede modificar el flujo de agua con que se alimenta al reactor. Asi mismo, el
cambio en el flujo de agua genera de manera simultanea un cambio en los balances de materia y
energia. A continuacion se hace un analisis de sensibilidad variando el flujo de agua entre 1800 y
9300 kg/h para ver el efecto que tiene sobre la temperatura de reaccion. Para ello se propone
utilizar un tamafo de paso de 100 kg/h. Los resultados obtenidos se muestran en la Figura 5-47.

Case Study 1

i \J{ — 0.1800

[~ 0.1500

1200

1100

7 \\ £~ Reactor - Vessel Temperdture

D
1]
— a
9 XL —&— Reactor - Liquid Mole Frattion (12-C3diol) =1
@ 1000 0.1400 N
2 N p
& B £
& . =4
= - 01200 =
=)
; 30.00 ' ®
(73]
il = 01000 Q
. R
5 ' 3
2 5000 8.000-002 P
@ Y = 5
i &
2

\}& — 6.000=-002
70.00 :

M — 4.000=-002
| BN
£l
0.00 T T T T T T T T T T T T T 2.000=-002
2000 4000 6000 8000 L000=+004

Agua - Mass Flow (kag/h)

Figura 5-47. Andlisis de sensibilidad del flujo de agua sobre la temperatura de reaccion. Fuente: Autores.

En general, se puede decir que la reaccion debe operarse con flujos de agua menores a 6000 kg/h
y superiores a 3000 kg/h, con el fin de garantizar conversiones elevadas y un adecuado control
de la temperatura. Se observa también que, valores elevados del flujo de agua disminuyen la
temperatura de reaccion, reduciendo la conversion de 6xido de propileno y llevando la reaccién a
la zona de inestabilidad.
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5.3.4 SIMULACION EN ESTADO DINAMICO

Ahora se revisa el comportamiento dinamico del reactor de produccién de propilenglicol que se
explicé anteriormente.

En Aspen HYSYS Dynamics®, es necesario garantizar que las especificaciones flujo-presion
estén completamente definidas. Debe recordarse que las valvulas se dimensionaron en la
simulacion de estado estable utilizando una curva caracteristica dada por el calculo del
coeficiente de flujo Cv. Esta informacion es importante para poder calcular y regular los flujos de
cada una de las corrientes a través de la caida de presion en las valvulas.

5.3.4.1 ESTRATEGIA DE CONTROL

La estrategia de control del reactor de propilenglicol operando adiabaticamente, puede
establecerse a través de tres grados de libertad representados en las tres valvulas de control (V1,
V2 y V3), ver Figura 5-48. Se decide utilizar la valvula V2 para controlar el flujo de alimentacién
de d6xido de propileno, puesto que es el reactante limitante en la reaccion y porque de esta
manera se garantiza el flujo de produccion deseado de propilenglicol. La valvula V1 se utiliza
para el control de temperatura en el reactor tomando en consideracion que el flujo de agua
alimentado se encarga de absorber el calor generado en la reaccion y, por tanto, tiene un efecto
directo sobre la temperatura. Ademas, la temperatura tiene una interaccion directa con la
concentracion, y de esa manera se controla al mismo tiempo el avance de la reaccion.
Finalmente, se elige la valvula V3 para controlar el nivel de liquido en el reactor por razones de
seguridad y porque el nivel es una variable que no se autorregula.

5.3.4.1.1 Seleccidn de lazos de control

IC-100 T ———————— <
Tiempo Vapor Vapor-1
. Muerto P VLV-Vapor P
Agua Agua1
9 VA 9
= | |
_’_,Dﬂ - Liquido [ ) ] Producto
Oxido \ﬁ O><To1 Reacto 3
FIC-101 LIC-101

Figura 5-48. Lazos de control para el reactor de produccién de propilenglicol. Fuente: Autores.
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Luego de activar el modo dindmico, se configuran los tres lazos de control previamente
establecidos. Los parametros de configuracion de estos controladores se muestran en la Tabla

5-17.

Tabla 5-17.Parametros de los controladores del proceso. Fuente: Autores.

Nombre 1C-100 LIC-101 FIC-101
Elemento de | Salida Tiempo Muerto | Porcentaje de nivel de | Flujo masico,
entrada (PV_Tiempo_Muerto) liquido del reactor | corriente oxidol

(Niv_Reactor) (F_Oxidol)
Elemento de | Valvula V1 Vélvula V3 Vélvula V2
salida
Set point | 110 °C 50 % 2130 kg/h
(SP)
PV Minimo 70 0 1500 kg/h
PV Maximo | 140 100 2800 Kg/h
Accion Directa Directa Inversa
Kc 3.74 6.71 0.0463
Ti (min) 0.561 0.252 0.0182

5.3.4.1.2 Simulacién Con Controladores PID En Hysys

Como ejemplo se muestra la configuracion del lazo de control de temperatura, al cual se le
incluye ademas una funcién de tiempo muerto. Primero se debe agregar al flowsheet un blogue
de funcion de transferencia y un bloque de controlador PID. Ahora se deben establecer las
conexiones entre estos dos bloques a través de corrientes que representan sefiales de control. Para
la funcién de transferencia se selecciona la temperatura del Reactor como variable de proceso
PV, luego se asigna la salida (OP Value) de la funcion de transferencia como variable de proceso
PV del controlador, posteriormente la salida del controlador, que corresponde a la opcién Output
Target Object, se conecta con la valvula V1 que se encarga de ajustar el flujo de agua.

Después de instalar las conexiones correspondientes, se deben configurar el controlador y el
bloque del tiempo muerto. Para el tiempo muerto en el bloque de la funcion de transferencia se
activa la opcion Delay en la pestafia Parameters>Delay y alli se digita un tiempo muerto de 1
Segundo (posteriormente se modifica a otro valor con el fin de evaluar el efecto sobre la sintonia
del controlador). En el bloque del controlador se hace doble clic y en la pestafia
Parameters>Configuration se elige la accion del controlador que es directa. Obsérvese que es
necesario ajustar el valor del set point a 100°C y en el recuadro Ranges se debe ajustar el
intervalo de la variable de proceso entre 70 y 140°C para ambos bloques, Como se observa en la
Figura 5-49.




Parameters

Configuration
Integrator
Delay

Lag

Lead

2nd Order
Ramp

Rate Limiter

Tiempo Muerto

Connections | Parameters | Stripchart I User Variables

~Operational Paramaters
PV 1205 C
oF <empty>
Cutput Variable Type Temperature
PV Offset (% of PV Span) 0.00 %%
QP Offset (% of OP Span) 0.00 %%
Cold Init OP <empty>
~Ranges
Minimurm Maximum
PV 70.000 C 140.000 C
oF 70.000 140.000
~MNoise
PV (Std Dev %) 0.00 %
OP (Std Dev %) 0.00 %o

Pagina |99

Parameters

Configuration
Advanced
Autotuner

IMC Design
Scheduling
Alarms

Py Conditioning
Signal Processing
FeedForward
Model Testing
Initialization

Connections | Parameters | Maonitar | Stripchart I User Variables | Motas |

~Oparational Par ters

Action: | Reverse @ Diraect
SP Mode: Loca Remote
Maode Man
Execution Internal
= 100.0 C
PV <emphy>
oF 50.00 %
~Range
PV Minirnum F0.0000 C
PY Maximum 140.0000 C
~Tuning Parameters ~ Algorithm Type ———
Ke 1.00 ‘ IH"S"S v]
Ti =empty> —_
Td <empty> ~Algorithm Subtype ———————————————
[Pm Velocity Form vl \

Figura 5-49.Configuracion del controlador de temperatura del reactor de produccion de propilenglicol a) Tiempo
Muerto, b) Controlador. Fuente: Autores.
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Con un procedimiento similar se deben instalar los controladores de flujo y nivel, con la
diferencia de que este par de lazos de control no tienen el blogue de tiempo muerto.

Antes de inicializar el modo dindmico se recomienda agregar un strip chart de cada uno de los
controladores, para tener disponible una grafica que contiene el valor del set point SP, la variable
de proceso PV y el porcentaje de apertura de la valvula de control OP. Finalmente se organizan
todas las ventanas Para poder visualizar la informacién en forma simultanea (Figura 5-50) y se
hace clic en el boton Run para iniciar la simulacién en modo dinamico.

1=-100 Tiempo
» MuErto

Agua Aguat
g W1 g

I [C-100-DL1

k% \.-"-’ 1
apar lvevapor oo

—- P
Liguido A Producto

N 2

Exec: Int Spr L
¥
PV: 100.3 C

—p—>Dﬁ_.»_
Oxido Oxirm Reactor

FIC-101 Lic-101

OP: 3631 %

|.uul:o - Tuning |
S ] M FiC-101-DL1 (=)[E)(X) | ™ Lic-101-0L1
e
Exec: Int Spr L Exec: Int Sp: L
¥ L §
PV: 2851 ka/h PV: 100 %
OP: 0.87 % QP 100.00 %

| Auto - Tuning | | Auto - Tuning |

Figura 5-50. Configuracion de la simulacion inicial en estado dinamico. Fuente: Autores.

Al correr el integrador el célculo arranca con valores de estado estable y, si todo se ha
inicializado de la manera apropiada. Los valores en el tiempo se mantienen estables para la
variable de proceso y para el porcentaje de apertura de las valvulas. Para colocar a prueba el
modelo se deben hacer perturbaciones en las condiciones de entrada al proceso y en el set point
de los controladores. De esa manera se verifica la sintonia de los controladores y la correcta
seleccion de la accion de cada uno. Una de las primeras cosas por realizar es sintonizar el lazo de
control de temperatura. En este lazo se dejaron como valores de sintonia los que fija el simulador
por defecto. Sin embargo, es importante hacer una sintonia que permita tener una respuesta
apropiada. Para hacer la sintonia se hace clic en el boton Tuning del Face Plate del controlador y
a continuacion se realiza un autotuning en la pestafia Parameters>Autotuner, Figura 5-51.
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IMC Design
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CEX

- Autotuner Parametears

Design Type I PID @ PI

Alpha 4.50
Beta 0.25
Phi 60.00
Hysteresis 0.10 %%
Amplitude 5.00 %%

- Autotuner Results

Automatically Accept [T

Ke 11.3
Ti 0.250
Td 6.45e-002

Start Autotuner

Face Plate...

Figura 5-51. Hallando las constantes para el controlador de temperatura con la opcién Autotuner. Fuente: Autores.

En la Figura 5-52 aparecen los resultados de la sintonia, suponiendo que no hay tiempo muerto
en el lazo de control. Se observa una respuesta oscilatoria con amplitud baja que lleva a obtener
una ganancia Ultima Kc de 2.26 y un tiempo de integracion Ti de 0.518 min. Si se reinicia la
simulacion y se configura el blogue del tiempo muerto con un valor de 3 min, al hacer
nuevamente la sintonia del controlador los pardmetros obtenidos son diferentes (Kc de 0,136 y
un tiempo de integracién Ti de 10,3 min), (Figura 5-53). Se puede verificar posteriormente que la
amplitud aumenta directamente con el incremento en el valor del tiempo muerto en el lazo de

control.
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—
EIBX
- I |C-100-DL1
| Conned.ionsl | Monitor I Stripchart I User Variables I Notes | )
Parameters ~Autotuner P,
Configuration Design Type ) PID @ Pr B
vanced
iy Alpha 4.50
IMC Design
Scheduling Beta 0.25 P |5 - an noim
Alarms Phi 60.00 - I
P Conditioning . g \\
Signal Pracessing| | | Hysteresis 0.10 % o I
FeedForward Amplitude 5.00 % | |
Model Testing
Initialization
~Autotuner Results .
Automatically Accept [ hinutes

Kc 2.26

] M FIC-101-DL1
Ti 0.518

EER) | miic-101-011
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Figura 5-52. Sintonia del controlador de temperatura, sin tiempo muerto. Fuente: Autores.
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Figura 5-53. Sintonia del controlador de temperatura, con tiempo muerto de 3 minutos. Fuente: Autores.

Estos parametros se pueden copiar a la pestafia de configuracion del controlador haciendo clic en
el boton Accept. Finalmente, se continda corriendo la simulacion, y la oscilacién inducida por el
tiempo muerto desaparece como consecuencia de la inclusion de los nuevos parametros de
sintonia.

Finalmente se realiza el mismo procedimiento para auto sintonizar los otros dos controladores.
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CAsOSs DE ESTUDIO Y RESULTADOS

Las perturbaciones para el sistema de control se introducen sobre las corrientes de entrada al
sistema. Para este reactor son posibles perturbaciones la temperatura y la presion de cualquiera
de las corrientes de alimento, al igual que la composicion de la corriente de éxido. Inicialmente
se introduce una perturbacion en la temperatura de la corriente de agua que aumenta de 24 a
40°C. Para perturbar la temperatura se hace doble clic sobre la corriente Agua y en la pestafia
Worksheet>Conditions que contiene la informacion de la corriente, y en negrilla aparecen los
valores de las variables que pueden modificarse. La respuesta del cambio en la temperatura de
entrada se muestra en la Figura 5-54.

Material Stream: Agua [=|[=]] | ™ ic-100-DL1
Worksheet | Attachments I Dynamics
Worksheet Stream Name Agua Va)
Conditions Vapour | Phase Fraction 0.0000
Properties Temperature [C] 40.00
S?I"'Q{Pgﬂt"ozged Pressure [kPa] 600.0
as o
Petroleum Assay Molar Flow [kgmole/h] 2325 & 1
K Valuz Mass Flow [kg/h] 4188 o -
User Variables Std Ideal Lig Vol Flow [m3/h] 4.195 s -
E Notes Molar Enthalpy [kfkgmols] -2.8382+005 -2 -
Cost Parameters | | mglar Entropy [kI/kgmole-C] 10.29
Ex Normalized Yields
Heat Flow [kifh] -6.5952+007
Lig Vol Flow @5td Cond [m3/h] 4127
P Fluid Package Basis-1 s . .
- 7o 705 <0 23 oo
o utility Type Minutes -
A
== I FIC-101-DL1
l—_.‘E m 13
Ex
Py [ Manipulate Cenditions ]
0
] e
A
— [ Delete l [ Define from Other Stream... ] l 4 [ =5 ]
< ¥

Figura 5-54. Resultados de la respuesta del sistema de control ante una perturbacién en la temperatura de entrada
de la corriente Agua. Fuente: Autores.

5.3.4.1.3 Simulacién con controladores PID en Rslogix5000

En la Tabla 5-18, se muestran las variables de proceso que tomaremos para realizar el control del
proceso en RSLogix y a su vez como indicadores para realizar el HMI (Human Machine
Interface) que disefiaremos en Proficy IFIX.

Tabla 5-18 Listado de variables utilizadas para simulacion con PLC en RSLogix5000 y visualizacion HMI IFIX.
Fuente: Autores.

Nombre Atributo Descripcion Tipo de Dato
Cv_Vi1 Input:=Flotante Variable de control valvula V1 REAL
CV_V2 Input:=Flotante Variable de control véalvula V2 REAL
CVv_V3 Input:=Flotante Variable de control valvula V3 REAL
FIC_101 Output:=Flotante Variable de Controlador PID "FIC_101" PID (RSLogix)
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F Agua Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Agua (kg/h) REAL
F_Agual Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Agual (kg/h) REAL
F_Liquido Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Liquido (kg/h) REAL
F_Oxido Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Oxido (kg/h) REAL
F_Oxidol Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Oxidol (kg/h) REAL
F_Producto Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Producto (kg/h) REAL
F Vapor Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Vapor (kg/h) REAL
F_Vapor_1 Output:=Flotante Flujo masico de la corriente Vapor_1 (kg/h) REAL
1C_100 Output:=Flotante Variable de Controlador PID "IC_100" PID (RSLogix)
LIC 101 Output:=Flotante Variable de Controlador PID "LIC_100" PID (RSLogix)
Niv_Reactor Output:=Flotante Nivel porcentual del Reactor REAL
PV_Tiempo_Muerto | Output:=Flotante Variable de salida de la funcion de transferencia REAL
"Tiempo Muerto"
P_Agua Output:=Flotante Presidn de la corriente Agua (kPa) REAL
P_Agual Output:=Flotante Presidn de la corriente Agual (kPa) REAL
P_Liquido Output:=Flotante Presion de la corriente Liquido (kPa) REAL
P_Oxido Output:=Flotante Presion de la corriente Oxido (kPa) REAL
P_Oxidol Output:=Flotante Presidn de la corriente Oxidol (kPa) REAL
P_Producto Output:=Flotante Presidn de la corriente Producto (kPa) REAL
P_Vapor Output:=Flotante Presion de la corriente Vapor (kPa) REAL
P_Vapor_1 Output:=Flotante Presidn de la corriente Vaporl (kPa) REAL
RXN_Reactor Output:=Flotante Porcentaje de reaccion del reactor REAL
T _Agua Output:=Flotante Temperatura de la corriente Agua (°C) REAL
T_Agual Output:=Flotante Temperatura de la corriente Agual (°C) REAL
T_Liquido Output:=Flotante Temperatura de la corriente Liquido (°C) REAL
T_Oxido Output:=Flotante Temperatura de la corriente Oxido (°C) REAL
T_Oxidol Output:=Flotante Temperatura de la corriente Oxidol (°C) REAL
T_Producto Output:=Flotante Temperatura de la corriente Producto (°C) REAL
T _Vapor Output:=Flotante Temperatura de la corriente Vapor (°C) REAL
T Vapor_1 Output:=Flotante Temperatura de la corriente Vapor_1 (°C) REAL
V1 Output:=Flotante Porcentaje de apertura valvula V1 REAL
V2 Output:=Flotante Porcentaje de apertura valvula V2 REAL
V3 Output:=Flotante Porcentaje de apertura valvula V3 REAL

En el Apéndice C se muestra la macro que usaremos en el Macro Languaje Editor para realizar
la comunicacion DDE entre HYSYS y Rockwell. Los pardmetros para configurar los
controladores PID en RSLogix5000, son los mismos utilizados para configurar los utilizados en
HYSYS, ver Tabla 5-17.
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CAsOs DE ESTUDIO Y RESULTADOS

Luego de cargar la macro, crear los controladores en RSLogix y verificar que la comunicacion
esta establecida con los simuladores corriendo, procedemos a tomar resultados en los trends de
RSLogix5000, como se muestra a continuacion.

a) Respuesta de los controladores al insertar una perturbacién de 24 a 40° en la corriente
“Agua”.

b) Respuesta de los controladores al insertar una perturbacion de 600 kPa a 550 kPa en la
corriente “Oxido”.

F_Onddol  |2.400,0000/ Confrol_FIC_101  Jueves, 06 de Agosto de 2015 G371 pm.
[1.900,0000 14 0o poaass :]2 TRGET
V2 100,0000 |
- 21 wuml
——FIC_101.5P [2.400,0000
[1 5000000/
80,0000%
a)
50,0000%
el

mr/’"

20,00001%

0,0000%

032211 pm. 033701 pm
[ — == = 1 - I [—T— [ — |

Figura 5-55.Respuesta del controlador de flujo molar de la corriente "Oxidol1", ante perturbaciones en las
corrientes de alimentacion. Fuente: Autores.
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oy 00,0000 Corfrol_IC_100  Jueves, 06 de Agosto de 2015 53730 pam.
0,0000
[ 1PV_Tiempo_Muerto [130,0000
100,0000
L 20,0000
E_ 005 130,0000 a ) b)
100,0000
-
r s N
032330 pm. 033730 pm.
- e [ -] T - > ==

Figura 5-56.Respuesta del controlador de temperatura del Reactor, ante perturbaciones en las corrientes de
alimentacion. Fuente: Autores.

Control_LIC_101  Jueves, 06 de Agosto de 2015 337:45 pm,
) 50,0518
N
+ - - = - = T - ‘
£0,0000%
40,0000% |
e
20,0000%
0,0000%
032245 p.m. 03:37:45 p.m,
= | [ w- | L - | [ (1] 1 [ [ 1 - | [ [ |

Figura 5-57. Respuesta del controlador nivel del Reactor, ante perturbaciones en las corrientes de alimento.
Fuente: Autores.

5.3.5 DISENO DE INTERFAZ HUMANO MAQUINA (HMI)

El esquema P&ID del Apéndice G, basado en el diagrama de flujo del proceso, muestra los
controladores, indicadores y transmisores que visualizaremos en el HMI que crearemos en el
motor SCADA Proficy iFIX. Los tags ingresados a través del OPC PowerTool y cargados en el
Database Manager, seran los mismos ingresados en la pagina Controller Tags (ver Tabla 5-18)
del navegador de proyecto de RSLogix5000.
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En la Figura 5-58, se muestra la ventana principal del HMI con accesos directos a histéricos de
las variables mas importantes y Alarmas del proceso.

REACTOR DE PRODUCCION DE
PROPILENGLICOL

e E—=— >
VLV-Vapor

-
FIC-101

Figura 5-58. Ventana principal del HMI disefiado para el proceso "Control de reactor de propilenglicol”. Fuente:
Autores.

5.3.6 ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Como se puede apreciar en las graficas de los trends de RSLogix (Figura 5-55, Figura 5-56,
Figura 5-57), se afectan los tres lazos de control. Cuando ocurre un aumento en la temperatura de
la corriente “Agua”, la temperatura del reactor tiende a aumentar provocando un aumento en la
composicion de la reaccion que hace que requiera mas flujo molar de la corriente “Oxido”, y a su
vez un aumento en el flujo de la misma corriente “Agua”. La caida de presion en la corriente
“Oxido”, provoca una disminucion del flujo de ésta, lo que incide en una caida de temperatura y
disminucion del nivel del reactor y por consiguiente una disminucion en el resultado de la
conversion. Sin embargo, se observa que rapidamente el sistema de control lleva al reactor al
estado estable.
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54 CONTROL DE UNA COLUMNA DESPROPANIZADORA

5.4.1 INTRODUCCION

La destilacion es la técnica de separacion mas frecuentemente usada en las industrias quimicas y
petroleras. El disefio y control de esta operacion unitaria es vital para la operacion segura y
eficiente de muchas plantas. Las columnas de destilacion son unidades bastante complejas.
Tienen varias entradas y salidas de modo que pueden presentar serios problemas de control. Sus
dindmicas son una mezcla de cambios muy rapidos en los flujos de vapor, cambios
moderadamente rapidos en los flujos de liquido, cambios lentos en las temperaturas y cambios
muy lentos en las composiciones. Frecuentemente, las variables manipuladas tienen restricciones
por los limites de inundacion de la columna o las limitaciones de los intercambiadores de calor.
El disefio de un sistema de control efectivo para una columna individual no es una tarea trivial.
Hay por lo menos cinco circuitos de control involucrados aun en la columna mas
sencilla.(Coronado H, 2013)

En HYSYS se pueden simular facilmente columnas sencillas o complejas (con corrientes
laterales, mdultiples alimentos, rehervidores intermedios, etc). En esta practica se estudiara el
control de una columna sencilla con un alimento y dos productos.(Coronado H, 2013)

5.4.2 PROCESO ESTUDIADO

Las refinerias de petrdleo utilizan la destilacion extensivamente. Una de las separaciones mas
comunes es la purificacién del propano para su uso como LPG (Liquified Petroleum Gas o Gas
de petrdleo licuado). La columna de destilacion que realiza esta tarea se llama una “Columna
Despropanizadora” La presion de operacion de muchas columnas estd determinada por la
temperatura del agua de enfriamiento. La volatilidad relativa casi siempre aumenta cuando se
disminuye la temperatura y la presion disminuye cuando disminuye la temperatura. Para
disminuir el consumo de energia, es entonces recomendable operar a una presion tan baja como
sea posible. La limitacién es la temperatura del agua de enfriamiento. Si la presién de la columna
se fija en un valor muy bajo, no se puede usar agua de enfriamiento como medio de enfriamiento
y hay que recurrir a un refrigerante. Sin embargo, la refrigeracion es varios 6rdenes de magnitud
mas cara que el agua de enfriamiento para procesos de remocion de calor.(Coronado H, 2013)EI
agua de enfriamiento tipica tiene una temperatura de 90 °F (32 °C), de modo que muchas
columnas operan a una presion lo suficientemente alta para tener una temperatura de 110 °F (43
°C) en el acumulador de reflujo. Con esto se obtienen diferencias de temperatura satisfactorias
para la transferencia de calor y areas razonables del condensador. Esto constituye una
transaccion entre el costo de la energia en el rehervidor y la inversion de capital en el costo del
condensador. Algunas columnas tienen limites en la presion de operacion debido a las
restricciones que imponen los limites de una temperatura méxima. Esto puede deberse a
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reacciones indeseables que ocurren a altas temperaturas (polimerizacion, coquizacion, explosion,
etc). Los componentes pesados se concentran en la base de la columna, donde se da entonces la
maxima temperatura. La presion de la base tiene que reducirse para que no se sobrepase la
maxima temperatura. A continuacion se determina la presion del condensador que es igual a la
presion de la base menos la caida de presion en los platos. Finalmente, se determina la
temperatura del acumulador de reflujo con la composicion del destilado y la presion del
condensador ya determinada. Si la temperatura del acumulador de reflujo es menor que 100 °F
(38 °C) se debe usar refrigeracion que es costosa, y de esta manera se incrementa el costo de
operacion de la columna. La columna de destilacion de esta practica produce un destilado de un
98 % molar en propano. A 110 °F, la presion de vapor del propano es ligeramente mayor que
200 psia, por consiguiente, se selecciona una presion de 200 psia en el condensador. La presion
del rehervidor se estima al suponer que hay una caida de presion en cada plato de 5 pulgadas de
liquido en esta columna de alta presion. La densidad de este sistema de hidrocarburos es 30
Ib/pie*. La columna tiene 30 platos y el alimento entra en el plato 15. De modo que la presion en
el rehervidor es:(Coronado H, 2013)

Pbase = PCondensador + NplatosAPplato (3)

Spulg
plato 301b pie
12pulg  pie3 144pulg?
pie

2

Ppase = 200psia + 30 platos = 202.6 psia (4)

5.4.3 SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO

El paquete de fluido utilizado es Peng Robinson, los componentes empleados son Propano,
Isobutano y n-Butano, y utilizaremos el sistema de unidades Field.

El alimento a la columna es una mezcla de propano (30 % molar), isobutano (40 % molar) y n-
butano (30% molar). El flujo del alimento es de 100 Ibmol/hr a 90 °F y 203 psia. Se especifica
una pureza del 98 % molar para el propano en el destilado. En el producto de fondo se especifica
una impureza del 1 % molar en propano. La razon de reflujo de disefio es de 3.22. Con esta
informacion se puede disefiar la columna en el estado estacionario.

La corriente de alimento se especifica con una presion de 223 psia y se alimenta a la columna a
través de la valvula V1 con una caida de presion de 20 psia. El asistente para la columna de
destilacion nos guia para la introduccion de las especificaciones enunciadas en la descripcion del
proceso. La Figura 5-59 muestra la ventana final del asistente con las corrientes conectadas a la
columna, el numero de platos, el plato de alimentacién, las presiones y caidas de presion en
condensador y rehervidor. El valor de la relacion de reflujo se introdujo en la pagina tres del
asistente para la introduccion de las especificaciones.
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Figura 5-59. Conexiones de la columna “Despropanizadora”. Fuente: Autores.

Las composiciones en propano en las corrientes Destilado y Fondo se agregan como se observa
en la pagina “Monitor” de la pestafia “Design” mostrada en la Figura 5-60. Las especificaciones
que aparecen por defecto en esta pagina no se observan porque fueron eliminadas, las
especificaciones activas son la fraccion molar de 0.98 para el propano en el destilado
(Estage=Condenser) y la fraccion molar de 0.01 para el propano en el producto de fondo
(Estage=Reboiler). Al presionar el boton “Run”, si es necesario, el simulador converge
satisfactoriamente y muestra, por defecto, el perfil de temperaturas a lo largo de la columna.
Seleccione el radio boton correspondiente y observe los perfiles de presion y de flujos.
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Figura 5-60. P4gina Monitor de las especificaciones de la columna. Fuente: Autores.

La Figura 5-61 muestra el “Workbook”, donde podemos ver las concentraciones de los
componentes en cada una de las corrientes.

Material Strearmns | Compositions | Streams

Mame

Comp Male Frac (Propane)

Comp Male Frac (n-Butane)

Comp Male Frac (i-Butane)

Figura 5-61. Workbook. Fuente: Autores.

Alimento
0.3000
0.4000
0.3000

Fondo
1.000e-002
0.5748
0.4152

La Figura 5-62 muestra el diagrama de flujo de la columna completamente especificada en
estado estacionario.
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Figura 5-62. Columna Despropanizadora simulada en estado estacionario. Fuente: Autores.

Si se presiona el botén “Column Environment” de la ventana de propiedades de la columna se
abre la ventana que se muestra en la Figura 5-63. Es un diagrama de flujo interno de la columna.
Observe que en esta figura se muestran varias corrientes que no se muestran en el diagrama
principal como el “Reflux”, “To Reboiler” y “To Condenser”.

Start Page Flowsheet COL1 +

—%
‘

Y

To
Condenser Qc

A —N

L Réﬁux Condenser Des?ilrado

Main
1 TS

Salida_V1

{l ¢

P

P —

Bamp

— Reboiler

—N

To_r Fondo
Reboiler

Figura 5-63. Sub-Diagrama de flujo de la columna “Despropanizadora”. Fuente: Autores.
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5.4.3.1 Desempefio De La Columna

Al hacer un doble clic en la seccidn de la torre en el Sub-Flowsheet de la columna se despliega la
ventana de titulo “Main TS” a través de la cual se puede observar el desempeiio o perfil de
presiones, temperaturas y flujos, plato a plato, de la columna al presionar la pestafia
“Performance”. En el perfil de flujos se puede ver que el flujo de vapor en el plato 1 (el primer
plato es el de la cima) es de 125 lbmol/h. Los flujos de vapor en la seccién rectificadora
disminuyen a medida que descendemos en la columna. Sin embargo, los flujos de vapor son
mayores en la seccién despojadora porque la temperatura del alimento es menor que las
temperaturas de los platos en la seccion despojadora y por las diferencias en calores molares de
vaporizacién de los componentes. EI méaximo flujo de vapor se da en el plato 30 ,156.3 Ibmol/h.

5.4.3.2 Disefio De La Seccién De Platos De La Columna

Densidades

Para calcular la velocidad méxima del vapor por medio del factor F se necesita la densidad del
vapor. Para ello, se hace doble clic sobre el “Main TS”, se selecciona la pestafia “Worksheet” y a
continuacion la opcion “Properties”. En la ventana desplegada y sobre la columna encabezada
como “To Condenser” se observa que la densidad del vapor que entra al condensador (Mass
Density [Ib/ft’]) es de 1,9116 Ib/pie® y la densidad de la corriente “Boilup”, es decir, del vapor
que entra a la columna es de 2,2633 Ib/pie®.(Coronado H, 2013)

Velocidades Maximas

A continuacion calculamos la velocidad maxima del vapor en la cima y en el fondo de la
columna.

En el plato de cima:

F 1 ies
Vg = — = =0,7232 Pt¢% , (5)
_ 19116 g
En el plato de fondo:
F 1 i
_ _ _ pies
Vmax == 5633 = 0,664‘7 seg (6)

Areas Seccionales

A continuacion se calculan las areas seccionales rectas en la cima y en el fondo de la columna,

disponiendo de los flujos masicos, las densidades y las velocidades méximas y aplicando la
Flujo Volumétrico
Velocidad

ecuacion. Area =
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EN EL PLATO DE CIMA:

lb h
5583+~ son— .
Areq = pl-:ls 3600 seglb =112 pies seg (7)
0’723% 1,9116W
EN EL PLATO DE FONDO:
lb h
9020+ w7 —
3600 1
Area = picfls seglb = 1,66 P'¢° seg (8)
0’664@ 2,2633W

Para calcular el diametro se escoge el area mayor, lo que resulta en un didmetro de 1.45 pies.

4xArea  4(1,66)
— =

Las dimensiones de la columna pueden verificarse con los que dan el HYSYS abriendo la pagina

“Rating” de la ventana “Main TS” como se muestra en la Figura 5-64.

= 1,45 pies (9)

D max

Tray Section: Main TS
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Weir Lenath [ft] 1160 |E
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Foaming Factor <empty>

Max Delta P (ht of lig) [in] <empty> .

B Flandina 041 P T LY
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@ Sieve ) Valve () Bubble Cap () Chimney ) Sump () Packed ‘

[ cee | . -

Figura 5-64. Dimensiones de la columna “Despropanizadora”. Fuente: Autores.
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Observe que se han suministrado los valores para el didmetro, el espacio entre platos y la
longitud del vertedero (80 % del didametro del plato) en el recuadro “Tray Dimensions” de la
Figura 5-64. Se ha escogido una columna de platos perforados.

Si se hace clic sobre la pestafia “Dynamics” se abre la ventana que se¢ muestra en la Figura 5-65.
En la seccion “Calculate K values” seleccione el boton “All Stages”. Esto calcula los
coeficientes de presion-flujo por medio de la caida de presion especificada en la columna y los
flujos de vapor en los platos en el estado estacionario.(Coronado H, 2013)

Tray Section: Main TS |Z”E|El

| Design I Rating I ‘Wiorkshest I Perfumlancel Dynamics

Dynamics -Diry Hole Pressure Loss K Factors

Specs -Calculate K Values

Haldup WFromBelow

Static Head [l/hrjsgrifpsia-lby/ft3)] [ All Stages... l

Stripchart 1 Main TS 1629
2__Main TS 1529 [
3_MainTs 1629 [ Selected Stage... l
4 Main TS 629
5 Main TS 1629 Usa tower diameter method
6_ Main TS 1629 | o |
7_Main TS 1570 | [] use detailed internal method H
8_ Main TS 1629
9__Main TS 1828 Model Weeping 1 log file
10__Main TS 1629 o ]
11 Main TS 1629 ||| [ Initiglization Options
12_ Main TS 1629 [ Perform dry start up
13_ Main TS 629
14 Main TS 629 |:| Initialize From User
l.S_Ma?n 1= 1622 [ Fixed Pressure Profile
16_ Main TS 1629
17__Main TS 1629
18_ Main TS 1629 -

‘| i | »

Figura 5-65. Especificaciones dindamicas de la columna “Despropanizadora”. Fuente: Autores.

5.4.3.3 Disefio Del Acumulador De Reflujo Y De La Base De La Columna

Para este caso, se utiliza la heuristica de 10 minutos para el volumen de liquido en el acumulador
de reflujo y en el de la base de la columna. El “Sub Flowsheet” de la Figura 5-63 facilita las
corrientes del acumulador de reflujo y del rehervidor. Si se hace doble clic en estas corrientes se
abren las ventanas que permiten ver las densidades y los flujos de estas corrientes. El flujo total
que sale del acumulador de reflujo es de 4220 Ib/h y su densidad es de 29.248 Ib/pie®. Por
consiguiente, para que un tanque lleno de liquido en un 50 % tenga un volumen total equivalente
a 10 minutos de operacion debe tener un volumen de:



) lb
10min 4220 "

b

10min 13079 —

h

1

1h

29,248 b pie3
El liquido que entra al rehervidor (base de la columna) es de 13079 Ib/h y su densidad es de

29,47 Ib/pie 3. Por consiguiente, un recipiente equivalente a 10 minutos de operacion debe tener
un volumen de:

1

60 min

1h

29,47 b

pie3

60 min

= 25pies3

= 74pies?
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(10)

(11)

Para introducir el valor calculado del volumen del acumulador de reflujo, haga doble clic sobre
el icono del Condensador que se observa en el Sub-Flowsheet de la columna y en la ventana
desplegada presione la pestafia “Dynamics”. La Figura 5-66 muestra el volumen de 25pie®
introducido y un porcentaje de volumen de liquido del 50 %. La Figura 5-67 muestra la
especificacion del volumen en la base de la columna introducida en la ventana de
especificaciones del rehervidor. Alternativamente, en el flowsheet principal, haga clic sobre la
pestana “Dynamics” y seleccione “Vessels” para abrir la ventana de la Figura 5-68, donde

pueden introducirse ambos volimenes.(Coronado H, 2013)

Total Condenser: Condenser

Dynamics

Specs

Haldup
StripChart

Heat Exchangsr

-Model Details

| Design | Rating | Workshest | Performance| Dynamics |

(@) Initialize From Products
() Dry Startup

() Initialize From User

Valume [ft3] 25.00
Diameter [ft] 2,769
Length [f] 4,153
Lig Volume Percent [%] 50,00
Level Calculator Horizantal cplinder
Fraction Calculator Lise fevels and nozzles

- Dynamic Specifications
Fixed Vessal Delta P 40000
Fixed Vessal Pressure 200.0 r
Reflux Flow [ Total Lig Flow 1.000 r
[ AddfConfigure Level Controller ]

Figura 5-66. Especificacion del volumen del acumulador de reflujo. Fuente: Autores.

. | I o
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Reboiler: Reboiler

| Design I Rating I Workshest I Pechumancel Dynamics |

Dynamics

Specs

Holdup
StripChart

Heat Exchanger

~Maodel Details

@) Initialize From Products volume [f3] 74.00
{©) Dry Startup Diameter [ft] 3.975
i Length [ft] 5983
) Initialize From User Liq Voluma Percent [%] 50,00
Level Calculator Hanizomtal cyifinger
Fraction Caloulator Use fevels and nozles

~ Dynamic Specifications

Feed Delta P 02.0000
Fined Vessal Pressure 2026 r
[ Add/Configure Level Controller ]

[ ceee | o

Figura 5-67. Especificacion del volumen de la base de la columna. Fuente: Autores.

Column: T-100/ COL1 Fluid Pkg: Basis-1 f Peng-Robinson

| Design I Parameters | Side Ops I Rating I Waorkshest I Performance I Flowshest I Readjons| Dynamics

Dynamics ~Vessal Dynamic Specifications

LT Vessel Reboiler Condenser

Eguipment

Holdup Diameter [ft] 3975 2769
Length [ft] 5.963 4153
Volume [ft3] 74.00 25.00
Lig Vol Percent [%&] 50,00 50.00
Level Calculator Harizontal cplinger Horizonta! cplinder
Fraction Caloulator Use fevels and nozzles  Use levels and nozzles
Vessel Delta P [psi] 0.0000 0.0000
Fixed Vessel P Spec [psia] 202.2 200.0
Fixed P Spec Active r r

m

Figura 5-68. Especificaciones de los volimenes del condensador y rehervidor. Fuente: Autores.

5.4.3.4 Disefio De Las Valvulas De Control

Todas las valvulas se disefian abiertas al 50 %, excepto las valvulas en el condensador y
rehervidor que se discuten a continuacion.
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5.4.4 SIMULACION EN ESTADO DINAMICO
5.4.4.1 ESTRATEGIA DE CONTROL

El esquema de control escogido para la columna “Despropanizadora” es la estructura Reflujo-
Vapor (R-V) que se utiliza en muchas columnas de destilacion.

5.4.4.1.1 Seleccion Del Plato De Control De Temperatura

Lo primero que hay que decidir es la seleccion del plato donde se instalard el sensor de
temperatura. Para responder esta pregunta utilizaremos el método sencillo de observar el perfil
de temperaturas en los platos de la columna en estado estacionario. Para ello:

¢ Un modo de localizar el plato para el control de la temperatura es buscar un lugar
donde la temperatura cambie significativamente de plato a plato. Para ello, se
despliega la ventana de propiedades de la columna simulada en estado estacionario y
se selecciona la pestafia “Performance”.

e Luego se selecciona la opcion “Plots” y a continuacion la opcion “Temperature”
incluida dentro del cuadro de titulo “Tray by tray Properties”. Se presiona el boton
“View Table” y se despliega una tabla con los valores de las temperaturas plato por
plato y muestra que el cambio mas significativo ocurre en la seccion de rectificacion
alrededor del plato 6. Esta es la region donde la pureza del propano cambia
rapidamente de plato a plato, de modo que la temperatura también cambia
significativamente en esta region. La temperatura en estado estacionario del plato 6 es
131 °F, y esta es la sefial de referencia del controlador de temperatura.

5.4.4.1.2 Atraso Dindmico En El Control De Temperatura

Se instala un control de temperatura en la operacién de la columna manipulando el flujo calérico
en el rehervidor y utilizando una funcion de transferencia que considere dos atrasos dinamicos de
1 minuto. Para ello:

> Instalamos un botdn funcion de transferencia con variable de proceso la temperatura del
plato 6 (numeracién de arriba abajo) o Stage Temperatura (6 Main_TS) de la columna
despropanizadora (Main TS@COL1). Cabe recordar que la variable del objeto a
manipular no se instala desde la ventana de la funcion de transferencia.

> En la pestafia Parameters asignamos valores de 100 °F y 200 °F como el minimo vy el
méaximo para la variable de proceso o PV.

» Seasignan 100 y 200 los valores minimo y maximo para la salida OP.
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» Para asignar la funcidén de transferencia como la que corresponde a un sistema de
segundo orden, en la pagina 2nd Order de la pestafia Parameters se verifica la opcion
2nd Order que aparece en el cuadro Active Transfer Functions y se asigna valores de uno
a los parametros que aparecen en el cuadro “2nd Order Lag Parameters”, es decir, a la
ganancia, la constante de tiempo y el coeficiente de amortiguamiento.

5.4.4.1.3 Seleccion de lazos de control

Se instalaran los siguientes lazos para controlar: Control de flujo del alimento, Controles de nivel
de liquido en el acumulador de reflujo y en la base de la columna, Control de presion en el

condensador y Control de temperatura en el plato 6 numerandolos desde la cima.

5.4.4.1.4 Simulacion Con Controladores PID En Hysys

Ahora procedemos a instalar los controladores PID con los pardmetros listados en la Tabla 5-19.

Tabla 5-19. Parametros de los controladores de proceso. Fuente: Autores.

Nombre FIC-100 LI1C-100 LIC-101 PIC-100** TIC-100***
Flujo molar | Porcentaje de Porcentaje de . OP Value de la

Elemento . oo . Presion de la .
de la nivel de liquido | nivel de . funcién de

de . P corriente To .

entrada corriente del I|qU|do_deI Condenser trgnsferenma
Alimento Condensador Rehervidor ' Tiempo Muerto

Elemento Vélvula VLV- Valvula ccacl)(rﬁrriiecr;t?jel Corriente

de salida Valvula vl Destilado VLV condensador calorica del

Destilado Qc Rehervidor, Qr

Set point | 100 0 0 .

(SP) Ibmole/hr 50 % 50 % 200 psia 130

PV 50 0 0 . 0

Minimo Ibmole/hr 0% 0% 190 psia 100 °F

PV 200 0 0 . 200 °F

Maximo Ibmole/hr TR U Z PSR

Accidn Inversa Directa Directa Directa Inversa

« | Kc 0.122 14.8 14.7 3.36 1.53

i

= T : 4.29e-002 | 0.308 0.402 0.271 8.69

S [ (min)

[}

2 Td. 9.54e-003 | 6.84e-002 8.94e-002 6.02e-002 1.93

(min)
* Los parametros obtenidos pueden diferir cada vez que se aplique un Autotuner.

Se debe presionar el boton Control Valve y seleccionar en el cuadro Duty Source, la opcion Direct
Q que indica la fuente calérica, en el recuadro Direct Q se ingresa 0 y 2X10° Btu/h como valores
minimo y maximo.
***  Se debe presionar el botén Control Valve y seleccionar en el cuadro Duty Source, la opcién Direct
Q que indica la fuente calérica, en el recuadro Direct Q se ingresa 0 y 2X10° Btu/h como valores
minimo y maximo.
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Ahora se procede a abrir todas las caratulas de los controladores (Face Plate), e iniciamos la
simulacion en modo dindmico. El diagrama de flujo de la columna despropanizadora con las
caratulas de cada uno de los controles se muestra en la Figura 5-69.

También desplegamos los stripchart correspondientes a cada de los PID para desplegar las
ventanas de las graficas registradoras de las variables SP, PV y OP, como lo muestra la Figura
5-70. Podemos observar la estabilidad de cada una de ellas mientras se simula dinamicamente a

la columna de destilacion.

PIC-100 @COLL [®) JLIC-101 @COLL =

LIC-100 @COL1

Exec: Int  Sp L Exec: Int  Spr L Exec: Int  Spr L Exec: Int  Sp: L
v ¥ Y T
PV: 200.4 psia PV: 67.38 % PV: 54.08 PV: 49.53 %
QOP: 3817 % OP: 45.51 % OF: 5299 % QF: 34.10 %
Auto 'H Tuning | |J\uto - H Tuning | Auto -H T | |Auto _H E— ‘
Tiempo TIC-100
hlert
FIC-100 o
- — Destlado " Destilado-1
Alimento Salida_v'1 VLV-DTEitlladO PV 100 Ibmole/hr
OP: 50,40 %
Subflowsheet |.m.|to =|| Tuning |
y Qr R
me 1ooﬁ = Tiempo Muerto @
Fondo Fondo-1

O—=
c
:

e

LIC-100

o Tiem,
@nla

3
po Muerto
in

Lic-101

WLV-Fondo
@Main

WLV-Destilado @Main

T-10

PV:1305F

YLY-Hondo

QOP: 54.08

Setup ‘

Active

Figura 5-69.Diagrama de flujo de la columna despropanizadora controlada. Fuente: Autores.
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X | TIc-100

Tiempo Muerto

PIC-100 @COL1

Exec: Int  Sp: L Exec: Int  Sp: L PV:132.1F Ewxec: Int  Sp: L Exec: Int  5p: L
L v OP: 55 ' '
PV: 200 psia PV: 50 % PV: 55 PV: 50 %
0P: 38.67 % OP: 51.60 % Active 0P: 53.09 % OP: 35.85 %
|Mto VH Tuning l |Mto vH Tuning l | lempo |““t"-‘ '“ Tuning l |Mt0 'H Tuning l
IIT=Tal — =
~—7 | | L B FIC-100-DL1 =13
FIC-100 = : I ———> (S]] [
FIC-100 e | Qc_‘
Exec: Int  Sp: L = 100.0 Ibmalehr —) |
. ) —-b—»EPV 100.0 Ibmalejhr Destilado ] -
Alimento op 74,49 % ;
PV: 100 Ibmole/hr VT :
OP: 74.49 %
Auto VH Tuning l ;

B TIC-100-DL1 (= )[E)[%] = Lic-100-DL1 (= [E)X) = Lic-101-DL1 [=)[E)X] = pic-100-0L1

iy

[ . [ . [ [

Figura 5-70. Registradores de los controles de la columna despropanizadora. Fuente: Autores.

CAsos DE ESTUDIO Y RESULTADOS

» Aumentando la sefial de referencia del controlador de flujo de la corriente Alimento de
106 a 125 Ibmol/h.



66,00

60,00

TIC-100 - OF (%)
z

42,00

TIC-100 - PY

Pagina | 122

186,0

1420

5753 (%)
1300

1300

17n

04,0

710 7in 730 740
Winutes

&750 &TED &77T0

Figura 5-71.Respuesta del controlador de temperatura ante un cambio en el set point del controlador flujo de la
corriente "Alimento". Fuente: Autores.
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Figura 5-72.Respuesta del controlador de nivel del condensador, ante un cambio en el set-point del controlador de
flujo de de la corriente “Alimento”. Fuente: Autores.
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0,00 (%)
45,00
3690 3700 710 720 2730 3740 3750 3760 3770
Minutes
L ]

Figura 5-73. Respuesta del controlador de nivel del Rehervidor ante un cambio en el set-point del controlador de
flujo de la corriente "Alimento". Fuente: Autores.
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05,0

variable de Proceso (Ibmale/dr)

000 4000
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Minutes

Figura 5-74.Respuesta del controlador de flujo de alimento ante un cambio en su set point. Fuente: Autores.

» Cambio de la sefial de referencia del controlador de temperatura de 130 a 125 °F.
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Figura 5-75. Respuesta del controlador de temperatura ante un cambio en su set-point. Fuente: Autores.
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Figura 5-76. Respuesta del controlador de nivel del condensador ante un cambio en el set-point del controlador de
temperatura. Fuente: Autores.
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Figura 5-77. Respuesta del controlador de nivel del rehervidor ante un cambio en el set-point del controlador de
temperatura. Fuente: Autores.
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Figura 5-78.Respuesta del controlador de presion ante un cambio en el set-point del controlador de temperatura.
Fuente: Autores.
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5.4.4.15 Simulacion con controladores PID en Rslogix5000

Como es habitual debemos tener presente las variables que queremos utilizar para realizar el
control del proceso en RSLogix y también como indicadores para realizar el HMI (Human
Machine Interface) que disefiaremos en Proficy iFIX. En la Tabla 5-20, se muestran las variables
para crear los tags necesarios para la comunicacion, que intervienen en la automatizacion y
supervision de este proceso.

Tabla 5-20. Listado de variables utilizadas para simulacién con PLC en RSLogix5000 y visualizacién HMI IFIX.

Fuente: Autores.

Nombre Atributo Descripcion Tipo de Dato
CV_FIC_100 Input:=Flotante | Variable de control FIC_100 REAL
CV_LIC_100 Input:=Flotante | Variable de control LIC_100 REAL
CV_LIC 101 Input:=Flotante | Variable de control LIC_101 REAL
CV_PIC_100 Input:=Flotante | Variable de control PIC_100 REAL
CV_TIC_100 Input:=Flotante | Variable de control TIC_100 REAL
FIC_100 1/0:=Array Variable controlador PID "FIC_100" en RsLogix | PID(RSLogix)
FM_Alimento output:=Flotante | Flujo Molar corriente "Alimento" (kgmole/h) REAL
F_Alimento output:=Flotante | Flujo masico corriente "Alimento" (kg/h) REAL
F_Boilup output:=Flotante | Flujo masico corriente "Boilup" (kg/h) REAL
F_Destilado output:=Flotante | Flujo masico corriente "Destilado” (kg/h) REAL
F_Destilado_1 output:=Flotante | Flujo masico corriente "Destilado-1" (kg/h) REAL
F_Fondo output:=Flotante | Flujo masico corriente "Fondo™ (kg/h) REAL

F _Fondo_1 output:=Flotante | Flujo masico corriente "Fondo-1" (kg/h) REAL
F_Reflux output:=Flotante | Flujo masico corriente "Reflux" (kg/h) REAL
F_Salida_V1 output:=Flotante | Flujo masico corriente "Salida_V1" (kg/h) REAL
F_To_Condenser output:=Flotante | Flujo masico corriente "To_Condenser"” (kg/h) REAL
F_To_Reboiler output:=Flotante | Flujo masico corriente "To_Reboiler" (kg/h) REAL
LIC_100 1/O:=Array Variable controlador PID "LIC_100" en RsLogix | PID(RSLogix)
LIC 101 1/0:=Array Variable controlador PID "LIC_101" en RsLogix | PID(RSLogix)
Nivel _Condensador | output:=Flotante | Nivel porcentual del Condensador (%) REAL
Nivel_Rehervidor output:=Flotante | Nivel porcentual del Rehervidor (%) REAL
OUT_PIC_100 output:=Flotante | Salida accion de control PIC_100 REAL(RSLogix)
OUT _TIC 100 output:=Flotante | Salida accion de control TIC_100 REAL(RSLogix)
PIC_100 1/O:=Array Variable controlador PID "PIC_100" en RsLogix | PID(RSLogix)
PV_TRF_1 output:=Flotante | Salida funcion de transferencia "Tiempo Muerto" | REAL
P_Alimento output:=Flotante | Presidn corriente "Alimento" (kPa) REAL
P_Boilup output:=Flotante | Presidn corriente "Boilup" (kPa) REAL
P_Destilado output:=Flotante | Presion corriente "Destilado” (kPa) REAL
P_Destilado_1 output:=Flotante | Presion corriente "Destilado-1" (kPa) REAL
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P_Fondo output:=Flotante | Presidn corriente "Fondo" (kPa) REAL
P_Fondo_1 output:=Flotante | Presion corriente "Fondo-1" (kPa) REAL
P_Reflux output:=Flotante | Presidn corriente "Reflux" (kPa) REAL
P_Salida V1 output:=Flotante | Presion corriente "Salida-V1" (kPa) REAL
P_To_Condenser output:=Flotante | Presidn corriente "To_Condenser" (kPa) REAL
P_To_Reboiler output:=Flotante | Presion corriente "To_Reboiler" (kPa) REAL
Qc_HF output:=Flotante | Flujo caldrico del condensador (kwWh) REAL
Qr_HF output:=Flotante | Flujo calérico del condensador (kWh) REAL
TIC_100 1/O:=Array Variable controlador PID "TIC_100" en RsLogix | PID(RSLogix)
T_Alimento output:=Flotante | Temperatura corriente "Alimento" (°C) REAL
T_Boilup output:=Flotante | Temperatura corriente "Boilup” (°C) REAL
T_Destilado output:=Flotante | Temperatura corriente "Destilado"” (°C) REAL
T_Destilado_1 output:=Flotante | Temperatura corriente "Destilado-1" (°C) REAL
T _Fondo output:=Flotante | Temperatura corriente "Fondo" (°C) REAL
T _Fondo_1 output:=Flotante | Temperatura corriente "Fondo-1" (°C) REAL
T_Reflux output:=Flotante | Temperatura corriente "Reflux" (°C) REAL
T _Salida_V1 output:=Flotante | Temperatura corriente "Salida_V1" (°C) REAL
T_To_Condenser output:=Flotante | Temperatura corriente "To_Condenser" (°C) REAL
T_To_Reboiler output:=Flotante | Temperatura corriente "To_Reboiler" (°C) REAL
V1 output:=Flotante | Porcentaje de apertura valvula V1 REAL
VLV _Destilado output:=Flotante | Porcentaje de apertura valvula VLV _Destilado REAL
VLV_Fondo output:=Flotante | Porcentaje de apertura valvula VLV_Fondo REAL

En el Apéndice D se muestra la macro que usaremos en el Macro Languaje Editor para realizar
la comunicacion DDE entre HYSYS y Rockwell.

En esta oportunidad insertaremos 5 bloques PID en paralelo en la rutina principal del RSLogix,
los parametros de los controladores se muestran en la Tabla 5-21.

Tabla 5-21. Parametros de los controladores de proceso. Fuente: Autores.

Nombre | FIC-100 LIC-100 LIC-101 PIC-100 TIC-100
Variable

de FM_Alimento | Nivel_Condensador | Nivel_Rehervidor | P_To_Condenser | PV_TRF_1
Proceso

Variable

de CV_FIC_100 | CV_LIC_100 CV_LIC_101 Out_PIC_100 Out_TIC_100
Control

?Self,)po'”t 45 kgmole/hr | 50 % 50 % 1378 kPa 54.°C

PV 22 kgmole/hr | 0% 0% 1310 kPa 35 °C
Minimo
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PV | 91 kgmole/hr | 100 % 100 % 1450 kPa e
Maximo

Accion Inversa Directa Directa Directa Inversa
Kc 0.122 14.8 14.7 3.36 1.53
Ti (min) | 4.29e-002 0.308 0.402 0.271 8.69
Td (min) | - 6.84e-002 8.94e-002 6.02e-002 1.93

También es necesario tener en cuenta que las variables de control de los PID PIC-100 y TIC-100
no gobiernan una valvula cuyo rango esta definido por defecto entre 0 y 100%. La accién de
control gobierna una especificacion de las corrientes de flujo calérico del condensador y del
Rehervidor respectivamente, cuyos valores minimo y maximo tienen un rango entre 0 y 590, y
estan dados en Kw*h por este motivo es necesario agregar a la salida de estos dos controladores,
un multiplicador para cambiar su rango de salida de 0 a 100 a un rango de 0 a 590 que nos
asegure el correcto funcionamiento de la accion de control de estos PID, por simple regla de tres
el factor es 5.9, como se ve en las Figura 5-79 y Figura 5-80.

FID

Froportional Integral Derivative

FID

TIC_100 [ .

Frocess Yariable Fv_TRF_1

Tieback

0

Control Variable OUT_TIC_100
FID Master Loop 0

Inhold Bit

0

Inhold Yalue 0

Setpoint

480

Frocess Variable 48 060833«

Output %o

51472782«

L

RALIE ply

Source A QUT_TIC_100
51.513447 «

Source B 59

Dest CV_TIC_100
303.92935¢«

Figura 5-79. Insertando factor de correccién a la variable de control del PID TIC-100. Fuente: Autores.
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PID
— Proportional Integral Derivative
PID PIC_100 | .
Frocess Variable P_To_Condenser
Tieback 0
Control Variable QUT_FIC_100
FID Master Loop 0
Inhold Bit 0
Inhold Yalue 0
Setpoint 13790«
Process Variable 1378.9368«
Output % 37.247124 «
hAlL
RALIE ply
Source A QUT_PIC_100
37.24911«
Source B 59
Dest CV_PIC_100
21976976«

Figura 5-80. Insertando factor de correccion a la variable de control del PID PIC-100. Fuente: Autores.

Ahora tenemos todo lo necesario para iniciar la simulacion y realizar cambios en los set-point de
los PID y perturbaciones en las corrientes de entrada. A continuacion mostramos algunas
respuestas de los PID.

CAsos DE ESTUDIO Y RESULTADOS

» Cambio en la sefial de referencia del controlador de flujo del alimento de 48 a 57

FM_&lmenta] 70,0000 Cortrol_FIC_100 Wiernes, 07 de Agosto de 2015 16:43:51 pam.
DE:40051 pm

40,0000 57 0008

50001 AL

FIC_100.5P | 70,0000 =7 0000)

#0,0000 50,4401
i [ 593128
——Cv_FIC_100 [100,0000 -
0,0000

& d

-

05:40:51 pam. 06:41:51 05:42:51 064351 pan.
[m = 1 [ ] [ = 1 T e 1 [T I— |

Figura 5-81.Respuesta del controlador de flujo de la corriente "Alimento™ ante un cambio en su set-point. Fuente:
Autores.
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[ Cortral_TIC_100 _ Wiernes, 07 de Agosto e 2015 ] Edkiipm
06:41:13 p.m.
£4,4295% 2 55,2757
FENE
45,0000
—_ -
54,1834%
43,9374%
33,6813%
23,4452%
-
13,1981%
06:41:19 pum. 06:41:56 064232 06:43:09 p.m
[m - ] [ ] = 1 T [I—— (I [—

Figura 5-82 Respuesta del controlador de temperatura ante un cambio en el set-point del controlador de flujo de la
corriente "Alimento". Fuente: Autores.

=

——P_To_Condenser

——OUT_PIC_100

i 586 2416 [ Confrol_PIC_100 __ Viernes, 07 de Agosto de 2015 | &40 pm
0:41:05
[1 3636985 | 71 42s0e, pm 1.378,0000
1386 2416 1.370,1339
1363 6465 r -
: 38,7758
e
27 2931
63 4451%
<
54,4071%
45 3600%
—\_ﬁfv -
36,331 0%
27 2930%
06:41:21 p.n 06:42:13 06:43:05 06:43:57 pum
(- [ —E— =] __am__|  —— [ —— [ —

Figura 5-83.Respuesta del controlador de presion ante un cambio en el set-point del controlador de flujo de la
corriente "Alimento™. Fuente: Autores.
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Fevicm 75 2564 [ Cortrol_LIC_100 _ viernes, 07 de Agosto e 2015 | E4353pm
20,1342 T6,2864% 37 B086
Mivel_Condensador [52 8859 E0,1616
[36,0403 500000
f——LIc_100.5P 22,8859
36,0403 =]
B5,0559%
53,8255%
42,5951%
/\\//_\N%————————*
31,3647 %
20,1342%
06:41:20 p.m. 064210 064259 0B:43:48 p.m.
[m = ] [ | E] __mm__| —— [T [—

Figura 5-84.Respuesta del controlador de nivel del condensador ante un cambio en el set point del controlador de
flujo de la corriente "Alimento". Fuente: Autores.

» Cambio de la sefial de referencia del controlador de temperatura de 54 a 52 °C.

E}CV LiC_100 64 4205 | Control_LIC_100 Yiernes, 07 de Aaosto de 2015 | 181217 pm
02237 64 4205% | 3B 3706
Nivel_Condensador 64 4205 &7 5797
02237 r
L _48‘0000
f——LIC_100.5P G 4295 -
02237
o1 5684% A
38,7472 / /\
W‘
25 A0GD
13 0649%
02237%
05:09:28 pm, 0g:10:24 08:11:20 081216 pm.
[m- ] [ ] [ = __mn__|  —— [ ] [— |

Figura 5-85. Respuesta del controlador de nivel del condensador ante un cambio en el set-point del controlador de
temperatura. Fuente: Autores.
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f=cv Lic_1m [25 5823 [ Control LIC_101___ wiernes, 07 de Agosto de 2015 | @220 pm.
526522| 45 gana I
[ Lcose |65 6823 =0 0000
[32 622 r
- 43 5523
Nivel_Rehervidor [85 6523
[32 622
75,0763% i
64 4743%
lv‘l i
432662%
32E6E22%
0509132 p.m. 08:10:28 08:71:24 081220 p.m
- [ ] =1 _sm__| [ T [ ]

Figura 5-86. Respuesta del controlador de nivel del rehervidor ante un cambio en el set-point del controlador de
temperatura. Fuente: Autores.

El_plc 100.5F [ 509 2617 | Control_PIC_100 Wiernes, 07 de Agosto de 2015 | BA1223 pm.
08:03:32
13318792 oo e pm 1 79 0000
f——F_To_Concenser [1.389,2617 1.378,9617]
1.331,6792
! _35‘91 94|
[ oUT_PIC_100 59,5075 -
21,2528
91,6368% \/
44, 2056%
36,5546% /\ e ]
23,9035% w
21,2528%
05:0%:39 p.m. 08:10:33 0g:11:27 03:12:22 p.m.
[m = [ ] - T = 1 - I

Figura 5-87. Respuesta del controlador de presién ante un cambio en el set-point del controlador de temperatura.
Fuente: Autores.
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Toriral_TIC_100 _ Wiernes, 07 ds Agosto de 2015 ] &1226pm

03.03:43 pm

62 BE35%

o4 4072%

37 4044

m\f
T

-

29 0350%

20,5817 %

03:03:45 pam.

05:10:39
-

[(n= ]

[m= ] [

03:11:33 0512026 pom.
] _snm__| [ 3 ] w1 [ |

Figura 5-88. Respuesta del controlador de temperatura ante un cambio en su set-point. Fuente: Autores.

5.45 DISENO DE INTERFAZ HUMANO MAQUINA (HMI)

El esquema P&ID del Apéndice H, basado en el diagrama de flujo del proceso, muestra los
controladores, indicadores y transmisores que visualizaremos en el HMI que crearemos en el
motor SCADA Proficy iFIX. Los tags ingresados a través del OPC PowerTool y cargados en el
Database Manager, seran los mismos ingresados en la pagina Controller Tags (ver Tabla 5-20)
del navegador de proyecto de RSLogix5000.

En la Figura 5-89, se muestra la ventana principal del HMI propuesto para este proceso, en
donde se tiene acceso mediante botones a histdricos, trends y alarmas.
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1
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Figura 5-89.Ventana principal de la interfaz HMI del proyecto. Fuente: Autores.

5.4.6 ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

Como se puede observar en las graficas (Hysys: Figura 5-71, Figura 5-72, Figura 5-73, Figura
5-74 , RSLogix5000: Figura 5-81, Figura 5-82, Figura 5-83 y Figura 5-84), se puede apreciar que
un cambio pequefio en el flujo molar de la corriente alimento afecta considerablemente las otras
variables de proceso, no obstante la rapida respuesta del controlador de flujo, ayuda en gran parte
a que los demas controladores lleguen a su sefial de referencia con pocas fluctuaciones.

También se observa que al cambiar la referencia del control de temperatura de la columna
(Hysys: Figura 5-75, Figura 5-76, Figura 5-77, Figura 5-78, RSLogix: Figura 5-85, Figura 5-86,
Figura 5-87 y Figura 5-88), hay un retardo en el proceso para llegar a la estabilidad nuevamente,
esto se debe a la naturaleza intrinseca del proceso de despropanizacion y los cambios en el
proceso de destilacion entre los platos de la columna como se vio en la descripcién del proceso
estudiado. La estabilidad de la temperatura de destilado asegura la estabilidad de las otras
variables de proceso. El equilibrio entre las restricciones de los rangos de las variables, el
dimensionamiento de los equipos y los costos de estos, es el resultado de una buena estrategia de
control.
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6. OPTIMIZACION

En este capitulo se tom6 como ejemplo el caso de estudio “Separacion de hidrocarburos”, donde
realizamos una estrategia de control basada en dos lazos de control, cuyas variables a controlar
son el nivel de liquido en el primer separador y la presién en el segundo separador.

De esta manera podemos comprobar el porcentaje de optimizacién al que podemos llegar
utilizando las tecnicas de Autotuning que nos ofrece el bloque PIDE del software de
automatizacion RSLogix 5000. Inicialmente realizaremos la comparacion entre los controladores
de Aspen Hysys y de Rockwell utilizando las mismas constantes (proporcional, integral y
derivativa) para ambos casos; con la intencién de mostrar su similitud respecto a los tiempos de
estabilizacion. Luego realizaremos un Autotuning en los controladores del PLC de Rockwell que
nos permita determinar el tiempo de estabilizacion del sistema y por tanto validar si el sistema
estudiado, presenta una mejora en su respuesta dinamica en el tiempo.
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6.1 RESPUESTA DE LOS CONTROLADORES DE NIVEL Y PRESION ANTE UN
CAMBIO EN EL SET POINT SIN PARAMETROS DE AUTOSINTONIZACION.
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Figura 6-1 Respuesta en Hysys controladores LIC-100 Y PIC-100. LIC-100, de 50% a 60%, sin
Autotuning, con LIC-100 (K=2,1=50,D=0) Y PIC-100(K=2,I=2,D=0), SP DE PIC-100= 886 psia.
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Figura 6-2 Respuesta en Rockwell controladores LIC-100 Y PIC-100. LIC-100, de 50% a 60%, sin
Autotuning, con LIC-100 (K=2,1=50,D=0) Y PIC-100(K=2,I=2,D=0), SP DE PIC-100= 886 psia
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Figura 6-3 Respuesta en Hysys LIC-100 Y PIC-100. PIC-100, de 886 psi a 880 psia, sin Autotuning, con

LIC-100 (K=2,1=50,D=0) Y PIC-100(K=2,1=2,D=0), SP DE LIC-100= 50 %.
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Figura 6-4 Respuesta en Rockwell LIC-100 Y PIC-100. PIC-100, de 886 psi a 880 psia, sin Autotuning,
con LIC-100 (K=2,1=50,D=0) Y PIC-100(K=2,1=2,D=0), SP DE LIC-100= 50 %.
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6.2 RESPUESTA DE LOS CONTROLADORES DE NIVEL Y PRESION ANTE UN
CAMBIO EN EL SET POINT CON PARAMETROS DE AUTOSINTONIZACION.
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Figura 6-5 Respuesta en Rockwell LIC-100 Y PIC-100. LIC-100, de 50% a 60%, con Autotuning,
con LIC-100 (K= 14.5,1=0.755,D= 0.168) Y PIC-100(K=1.4,1=0,0058,D=0), SP DE PIC-100= 886
psia.
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Figura 6-6 Respuesta en Rockwell LIC-100 Y PIC-100. PIC-100, de 886psi a 880 psi, con
Autotuning, con LIC-100 (K= 14.5,1= 0.755,D=0.168) Y PIC-100(K=1.4,1=0,0058,D=0), SP DE LIC-
100=50 %.

6.3 ANALISIS DE RESULTADOS Y CONCLUSIONES

A partir de las gréaficas de las Figura 6-1,Figura 6-2, se pudo validar que los controladores de
nivel y presion en Aspen Hysys y en Rockwell Automation tienen una respuesta similar, se pudo
apreciar que al realizar un cambio en el valor del set point del controlador de nivel, en ninguno
de los dos sistemas se obtuvo un cambio significativo en los valores de los controladores de
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presion. Se pudo observar que el controlador de nivel de Aspen Hysys presenta un sobre impulso
en respuesta a las perturbaciones realizadas sobre el sistema, que para el caso de Rockwell
Automation no se presentaron estas variaciones y se pudo validar que se comporta como un
sistema de primer orden llegando a la variable del set point. Respecto a los tiempos de
estabilizacion se obtuvo una respuesta similar para los dos software con las mismas variables.

Respecto a las Figura 6-3 y Figura 6-4 se pudo observar que un cambio en el valor del set point
del controlador de presion ocasiona variaciones importantes en el controlador de nivel, que a su
vez en respuesta a estos cambios permite el cierre de la véalvula de forma que se estabilice
rapidamente el sistema. La respuesta en el tiempo ante las perturbaciones de ambos sistemas
tiene un comportamiento similar.

La Figura 6-5 muestra claramente la disminucién en tiempos de respuesta de los controladores
PID simulados en el software de Rockwell, se pude resaltar que el tiempo de estabilizacion v el
sobreimpulso presentan una notable mejoria. Se puede observar una accién rapida del actuador
de nivel que como consecuencia lleva a la variable de proceso rapidamente a los valores de
ajuste.

Al realizar un cambio en la referencia del controlador de presion con parametros de autotunning
se observa una respuesta muy similar a los obtenidos sin ellos. Sin embargo los tiempos de
respuesta son menores, y no se evidencia sobreimpulsos como en los obtenidos en las respuestas
de la Figura 6-6.
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7.  CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES

A través de este documento se logré validar la importancia del software de simulacion de
procesos Aspen Hysys® y su aporte a la comunidad educativa como herramienta de disefio
y andlisis en los procesos industriales. Se logré por medio de los procesos estudiados un
reconocimiento bésico de la herramienta, en la que se familiariza al lector con el manejo
del entorno Aspen Hysys®, identificando los conceptos fundamentales propios del sistema
tales como los sistema de unidades de medida y unidades de proceso que permiten
simular los casos de estudio analizados en este documento.

Los cuatro procesos basicos simulados durante el desarrollo de este proyecto, se
propusieron estratégicamente en este orden, de forma que se pueda avanzar gradualmente
en el nivel de complejidad de una simulacion dindmica, empezando por procesos con
unidades de operacion sencillas como tanques y valvulas , pasando por intercambiadores
de calor , reactores y finalmente terminando en columnas de destilacién, uno de los
procesos mas complejos y robustos que actualmente se utilizan en la industria colombiana.
Garantizando que el usuario reconozca la instrumentacion utilizada para cada proceso
estudiado e identifique los pardmetros béasicos de configuracion para cada unidad de
proceso, esto con la intencién de motivar al usuario a desarrollar sus propios proyectos
utilizando un software que le permitira tener un contacto inicial con los procesos
industriales que enfrentara a nivel profesional.

A partir del planteamiento de los problemas y los diagramas de proceso se logré
identificar y seleccionar las operaciones unitarias que forman parte de los casos de estudio
simulados en este documento, estas simulaciones estan apoyadas por graficas, imagenes,
datos y tablas expuestos durante el desarrollo de cada simulacion, que permiten al usuario
configurar de forma correcta las unidades de proceso obteniendo los resultados sugeridos
por un ingeniero quimico para cada proceso estudiado.

Como resultado de este proyecto se desarrollé una metodologia que permite realizar
simulaciones de procesos por medio del software Aspen Hysys®, con control externo por
medio del software RSLogix5000, demostrando que es posible realizar la integracion de
estos dos programas. Se puede validar que con cada proceso se utilizd la misma
metodologia siguiendo la siguiente estructura, de forma que lo adopte como la
metodologia de simulacion para estos procesos:
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Figura 7-1.Metodologia de simulacion para un caso de estudio general.

7.5

7.6

Resaltando que en toda la documentacién consultada, no encontramos informacion acerca
de trabajos o investigaciones, que brinden una solucion para realizar una comunicacion
entre estos dos programas con éxito y mas aun a partir de macros utilizando DDE. Por
tanto, se logrd el objetivo inicial de realizar una comunicaciéon entre estos software
utilizando un protocolo de comunicacion de tipo industrial.

Se pudo validar a partir de la comparacion de las respuestas de los controladores disefiados
y simulados en Aspen Hysys®y en Rockwell Automation®, que se pueden aplicar
estrategias de control externas a los procesos desarrollados en Aspen Hysys® y a su vez
obtener respuestas confiables que se ajustan al comportamiento de un sistema real. Al
analizar cada uno de estos resultados se pudo apreciar, como los pardmetros obtenidos de
los controladores sintonizados con la herramienta Autotuning de Aspen Hysys®, se
ajustaron perfectamente al proceso y ademas se comprobd que eran los valores adecuados
para sintonizar los controladores de nuestro PLC insertado en el proceso de automatizacion
de la planta, demostrando que Aspen Hysys® es una herramienta valida para el estudio de
los sistemas de control en los procesos industriales.

Los casos de estudio desarrollados en este proyecto, permitieron observar cdmo las
representaciones de procesos reales, especificamente el desarrollo de estrategias de control
sobre las unidades del proceso, hacen posible acercar a un sistema en particular a la
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solucion 6ptima. Fue posible apreciar como al optimizar el sistema como un solo bloque se
incrementa el desempefio total del sistema, observando la influencia que tiene un cambio
en la referencia de un lazo de control frente a los demas lazos y la incidencia gque tiene una
perturbacion en tiempo real sobre todos los lazos de control en forma paralela. De manera
que la optimizacion se debe considerar como un aspecto importante a la hora del disefio de
los procesos, dado que permite mejorar la operacion de cada unidad del proceso teniendo
en cuenta su interaccion con las demés operaciones.

La Figura 7-2. Muestra claramente el nivel de optimizacion que se logro realizando
técnicas de Autotunning con la herramienta PIDE suministrada por el software
RSLogix5000, en donde se alcanzaron mejoras en el tiempo de estabilizacion superiores al
63%. (Ver Tabla 7-1).

Respuesta de estabilizacion del sistema para
el caso de Estudio "Separacion de
Hidrocarburos"

B Cambio en el set point De LIC-
100

HORAS

@ Cambio en el set point De PIC-
100

Vel. Estabilizacion Vel. Estabilizacion
SIn Autotunning Con Autotunning

Parametros PID

Figura 7-2. Comparativa de resultados obtenidos entre controladores de Aspen Hysys V8.0 y RSLogix5000.
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Tabla 7-1. Porcentajes de optimizacion de la planta: "Separacion de Hidrocarburos".
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8. RECOMENDACIONES DE LOS AUTORES

Por tratarse de una simulacion dinamica, los resultados son un poco mas sensibles que en una
simulacion de estado estable. Para lograr obtener resultados coherentes al aplicar estrategias de
control, es importante tener en cuenta las siguientes recomendaciones:

» Es necesario tener presente el tipo de vélvulas usadas y su dimensionamiento antes de
pasar al estado dindmico, ya que esto puede llevar a diferentes problemas en el sistema.

» Se debe tener cuidado con la instalacion de los lazos de control, especialmente al
seleccionar la corriente de la cual se van a tomar datos.

> Antes de pasar al estado dindmico se deben tener claras las recomendaciones del asistente
dinamico.

» En caso de realizar algin cambio en los parametros de sintonia de algun controlador
mientras se esta en estado dindmico, se deben hacer cambios pequefios.

8.1 TRABAJOS FUTUROS

Es importante resaltar que en este documento se realizé una investigacion bésica de un software
de proceso llamado Aspen Hysys® y se plante6 una metodologia para la simulacion de procesos
quimicos, comunicacion y control de los mismos a través de Rockwell Automation®, con la
intencion de mostrar su potencial educativo respecto a los sistemas de control. Por tanto es
necesario motivar a los lectores para dar continuidad al esfuerzo realizado por los autores y asi
identificar las posibles lineas de trabajo que permitiran desarrollar sus conocimientos en el area
del control. Entre los posibles trabajos futuros se destacan:

e Reconocimiento, caracterizacién, simulacion y analisis de las operaciones unitarias aun
no mencionadas del software de simulacion de procesos Aspen Hysys®.

e Protocolos de comunicacion o herramientas de software que faciliten la interaccién entre
Aspen Hysys® y Rockwell Automation®.

e (Casos de estudios que permitan integrar estrategias de control de tipo:
¢ Control Multivariable.

¢+ Control por Actuadores en Paralelo.



Pagina | 148

%+ Control en Cascada.
% Control en Relacion.
% Control Adaptativo.
¢+ Control Predictivo.
s Etc.
e Métodos de sintonizacion de controladores.
e Andlisis de procesos complejos del sector industrial.

e Errores comunes en los procesos de automatizacion.
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10. APENDICES
Apeéndice A

Macro para comunicar el proceso “Separacion de Hidrocarburos” con RsLogix:

Public hyApp As HYSYS.Application
Public simCase As SimulationCase

Sub Main
Do 'Bucle para comunicacion continua

'Ingresando al Hysys Case Abierto

Dim simCase As Object

Set simCase = ActiveCase

If simCase Is Nothing Then

MsgBox ("No existe un "HYSYS Case' Abierto.")

End

End If

riskickicielicirieieit Obtener Variables de Proceso para controladores™#*#tstdatickaiclx

Set Lev_SeparadorInicial = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("Separador Inicial").LiquidPercentLevel
Set Pres_Separadorlnicial = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("Separador Inicial").VesselPressure
Set Lev_LTS = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("LTS").LiquidPercentLevel

Set Pres_LTS = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("LTS").VesselPressure

ki Obtener variables del proceso para indicadores***

'Valvulas

Set V1=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-1").ActuatorPosition
Set V2=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-2").ActuatorPosition
Set V3=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-3").ActuatorPosition
Set V4=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-4").ActuatorPosition
'********Unidades de proceso**************

'Corrientes

Set APlantaGas = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.ltem("A Planta Gas")
T_APlantaGas=APlantaGas.Temperature.GetValue("C")
P_APlantaGas=APlantaGas.Pressure.GetValue("kPa")
F_APlantaGas=APlantaGas.MassFlow.GetValue("Kg/h")

Set ProdLiql = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Prod Liq 1")
T_ProdLiql=ProdLiql.Temperature.GetValue("C")
P_ProdLiql=ProdLiql.Pressure.GetValue("kPa")
F_ProdLiql=ProdLiql.MassFlow.GetValue("Kg/h")
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Set ProdVapor = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Prod Vapor")
T_ProdVapor=ProdVapor.Temperature.GetValue("C")
P_ProdVapor=ProdVapor.Pressure.GetValue("kPa")
F_ProdVapor=ProdVapor.MassFlow.GetValue("Kg/h")

Set ProdLiq2 = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Prod Liq 2")
T_ProdLig2=ProdLiq2.Temperature.GetValue("C")
P_ProdLiq2=ProdLiq2.Pressure.GetValue("kPa")
F_ProdLiq2=ProdLiq2.MassFlow.GetValue("Kg/h")

Set LTSVap = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("LTS Vap")
T_LTSVap=LTSVap.Temperature.GetValue("C")

Set GasVentas = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Gas Ventas")
T_GasVentas=GasVentas.Temperature.GetValue("C")

Set SIVap = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item ("SI Vap")
T_SIVap=SIVap.Temperature.GetValue("C")

Set GasalChiller = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Gas al Chiller")
T_GasalChiller=GasalChiller.Temperature.GetValue("C")

Set GasaLTS = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Gas a LTS")
T_GasaLTS=GasaLTS.Temperature.GetValue("C")

'Delay(10)' Retardo en milisegundos para Adquisicion de datos
rslinx = OpenRSLinx() 'Abrir conexion con RSlinx

"****Enviar variables a RsLinx
DDEPoke rslinx, "Lev_Separadorlnicial”, Replace(Lev_Separadorlnicial,".",",")
DDEPoke rslinx, "Pres_Separadorlnicial”, Replace(Pres_SeparadorInicial,".",",")
DDEPoke rslinx, "Lev_LTS", Replace(Lev_LTS,".",",")
DDEPoke rslinx, "Pres_LTS", Replace(Pres_LTS,".",",")

DDEPoke rslinx, "V1", Replace(V1,".",",")
DDEPoke rslinx, "V2", Replace(V2,".",",")
DDEPoke rslinx, "V3", Replace(V3,".",",")
DDEPoke rslinx, "V4", Replace(V4,".",","

DDEPoke rslinx, "T_APlantaGas", Replace(CStr(T_APlantaGas),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_APlantaGas", Replace(CStr(P_APlantaGas),".",",")
DDEPoke rslin, "F_APlantaGas", Replace(CStr(F_APlantaGas),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_ProdLiq1", Replace(CStr(T_ProdLiq1),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_ProdLiq1", Replace(CStr(P_ProdLiq1),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_ProdLiq1", Replace(CStr(F_ProdLiq1),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_ProdLiq2", Replace(CStr(T_ProdLiq2),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_ProdLiq2", Replace(CStr(P_ProdLiq2),".",",")
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DDEPoke rslinx, "F_ProdLiq2", Replace(CStr(F_ProdLiq2),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_LTSVap", Replace(CStr(T_LTSVap),".",",")
DDEPoke rslinx, "T_GasVentas", Replace(CStr(T_GasVentas),".",",")
DDEPoke rslinx, "T_SIVap", Replace(CStr(T_SIVap),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_GasalChiller”, Replace(CStr(T_GasalChiller),".",",")
DDEPoke rslinx, "T_GasaL.TS", Replace(CStr(T_GasaLTS),".",",")

Peislliclpiclrickf Recepceion de variables de control***

CV_V2 = DDERequest(rslinx,"CV_V2",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-2").PercentOpenValue =CV_V2

CV_V3 = DDERequest(rslinx,"CV_V3",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-3").PercentOpenValue =CV_V3

DDETerminate rslinx 'Terminar conexion DDE
Loop While True' Terminacidn de Bucle

End Sub
Sub Delay(ByVal Tiempo As Double)
Dim HoraActual As Double
'On Local Error Resume Next
HoraActual = Timer
Do Until Timer >= HoraActual + (Tiempo / 1000)
DoEvents
Loop
End Sub

Private Function OpenRSLinx()
On Error Resume Next

'Abrir conexion con RSLinx
OpenRSLinx = DDEInitiate("RSLINX", "Emulador")'Se debe colocar el "topic" creado en rslinx

'Verificar si conexion se establecié
If Err.Number <> 0 Then
MsgBox "Error Connecting to topic”, vbExclamation, "Error”
OpenRSLinx = 0 'Return false if there was an error
End If
End Function



APENDICE B

Macro para comunicar el proceso “Blending de Gasolina” con RsLogix:

Public hyApp As HYSYS.Application
Public simCase As SimulationCase
Dim Producto_T As ProcessStream
Dim ProdLiql As ProcessStream
Dim ProdVapor As ProcessStream
Dim ProdLiq2 As ProcessStream

Sub Main
Do 'Bucle para comunicaion continua

'Ingresando al Hysys Case Abierto

Dim simCase As Object

Set simCase = ActiveCase

If simCase Is Nothing Then

MsgBox ("No existe un "HYSYS Case" Abierto.")
End

End If

'************Deﬁnicion de Corrientes***********

Set Gasolina = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Gasolina")

Set Etanol = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Etanol")

Set Inerte = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Inerte")

Set Etanol_T = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.ltem("Etanol T")

Set Gasolina_T = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Gasolina T")
Set Venteo_T = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Venteo T")

Set Producto_T = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Producto T")
Set Producto = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Iltem("Producto”)

Set WBomba = simCase.Flowsheet.EnergyStreams.Item("WBomba")

Set Venteo = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Venteo")

Set Producto_final = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Producto final™)

riskickicieliciielet Obtener Variables de Proceso para controladores™#*#tistidatickaaictx
F_Gasolina_T=Gasolina_T.MassFlow.GetValue("Kg/h")

Set PV_Tiempo_Muerto = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("Tiempo Muerto").OP
Set Pres_T1 = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("T-1").VesselPressure

Set Niv_T1 = simCase.Flowsheet.Operations.Item("T-1").LiquidPercentLevel
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kit Obtener variables del proceso para indicadores*##itxickicticiork

'Valvulas
Set V1=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-1").ActuatorPosition
Set V2=simCase.Flowsheet.Operations.Item("V-2").ActuatorPosition
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Set V3=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-3").ActuatorPosition
Set V4=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-4").ActuatorPosition
'********Unidades de proceso**************

il Variables de Corrientes
T_Gasolina=Gasolina.Temperature.GetValue("C")
P_Gasolina=Gasolina.Pressure.GetValue("kPa")
F_Gasolina=Gasolina.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Etanol=Etanol.Temperature.GetValue("C")
P_Etanol=Etanol.Pressure.GetValue("kPa")
F_Etanol=Etanol.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Inerte=Inerte.Temperature.GetValue("C")
P_Inerte=Inerte.Pressure.GetValue("kPa")
F_Inerte=Inerte.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Etanol_T=Etanol_T.Temperature.GetValue("C")
P_Etanol_T=Etanol_T.Pressure.GetValue("kPa")
F_Etanol_T=Etanol_T.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Gasolina_T=Gasolina_T.Temperature.GetValue("C")
P_Gasolina_T=Gasolina_T.Pressure.GetValue("kPa")
'F_Gasolina_T=Gasolina_T.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Venteo_T=Venteo_T.Temperature.GetValue("C")
P_Venteo_T=Venteo_T.Pressure.GetValue("kPa")
F_Venteo_T=Venteo_T.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Producto_T=Producto_T.Temperature.GetValue("C")
P_Producto_T=Producto_T.Pressure.GetValue("kPa")
F_Producto_T=Producto_T.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Producto=Producto.Temperature.GetValue("C")
P_Producto=Producto.Pressure.GetValue("kPa")
F_Producto=Producto.MassFlow.GetValue("Kg/h")

HF_WBomba=WBomba.HeatFlow.GetValue("kj/h")
T_Venteo=Venteo.Temperature.GetValue("C")
P_Venteo=Venteo.Pressure.GetValue("kPa")
F_Venteo=Venteo.MassFlow.GetValue("Kg/h")
T_Producto_final=Producto_final. Temperature.GetValue("C")

P_Producto_final=Producto_final.Pressure.GetValue("kPa")
F_Producto_final=Producto_final. MassFlow.GetValue("Kg/h")

'Delay(10)' Retardo para actualizacion

Bexkkkkkk COMUNICACION*



rslinx = OpenRSLinx() 'Abrir conexion con RSlinx

"***Enviar variables a RsLinx
DDEPoke rslinx, "F_Gasolina_T", Replace(F_Gasolina_T,".",",")
DDEPoke rslink, "PV_Tiempo_Muerto”, Replace(PV_Tiempo_Muerto,".",",")
DDEPoke rslinx, "Pres_T1", Replace(Pres_T1,".",",")
DDEPoke rslinx, "Niv_T1", Replace(Niv_T1,".",",")

DDEPoke rslinx, "V1", Replace(V1,".",",")
DDEPoke rslinx, "V2", Replace(V2,".",",")
DDEPoke rslinx, "V3", Replace(V3,".",",")
DDEPoke rslinx, "V4", Replace(V4,".",",")

DDEPoke rslink, "T_Gasolina”, Replace(CStr(T_Gasolina),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Gasolina", Replace(CStr(P_Gasolina),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Gasolina", Replace(CStr(F_Gasolina),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Etanol", Replace(CStr(T_Etanol),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Etanol", Replace(CStr(P_Etanol),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Etanol”, Replace(CStr(F_Etanol),".",",")

DDEPoke rslinx, "T _Inerte", Replace(CStr(T_Inerte),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Inerte", Replace(CStr(P_Inerte),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Inerte", Replace(CStr(F_Inerte),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Etanol _T", Replace(CStr(T_Etanol_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Etanol T", Replace(CStr(P_Etanol_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Etanol_T", Replace(CStr(F_Etanol_T),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Gasolina_T", Replace(CStr(T_Gasolina_T),".",",")
DDEPoke rslink, "P_Gasolina_T", Replace(CStr(P_Gasolina_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Gasolina_T", Replace(CStr(F_Gasolina_T),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Venteo_T", Replace(CStr(T_Venteo_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Venteo_T", Replace(CStr(P_Venteo_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Venteo_T", Replace(CStr(F_Venteo_T),".",",")

DDEPoke rslink, "T_Producto_T", Replace(CStr(T_Producto_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Producto_T", Replace(CStr(P_Producto_T),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Producto_T", Replace(CStr(F_Producto_T),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Producto”, Replace(CStr(T_Producto),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Producto”, Replace(CStr(P_Producto),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Producto"”, Replace(CStr(F_Producto),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Venteo", Replace(CStr(T_Venteo),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Venteo", Replace(CStr(P_Venteo),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Venteo", Replace(CStr(F_Venteo),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Producto_final", Replace(CStr(T_Producto_final),".",",")
DDEPoke rslink, "P_Producto_final", Replace(CStr(P_Producto_final),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Producto_final", Replace(CStr(F_Producto_final),".",",")
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DDEPoke rslinx, "HF_WBomba", Replace(CStr(HF_WBomba),".",",")
Peisklticlpiclriekif Recepceion de variables de control***

CV_V1 = DDERequest(rslinx,"CV_V1",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-1").PercentOpenValue =CV_V1

CV_V2 = DDERequest(rslinx,"CV_V2",1)
simCase.Flowsheet.Operations.Iltem("V-2").PercentOpenValue =CV_V2

CV_V3 = DDERequest(rslinx,"CV_V3",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-3").PercentOpenValue =CV_V3

CV_V4 = DDERequest(rslinx,"CV_V4",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V-4").PercentOpenValue =CV_V4

"Terminar conexion DDE
DDETerminate rslinx
Loop While True

End Sub

Sub Delay(ByVal Tiempo As Double)
Dim HoraActual As Double
'On Local Error Resume Next
HoraActual = Timer
Do Until Timer >= HoraActual + (Tiempo / 1000)
DoEvents
Loop
End Sub

Private Function OpenRSLinx()
On Error Resume Next
'Open the connection to RSLinx
OpenRSLinx = DDEInitiate("RSLINX", "Emulador")'Se debe colocar el "topic" creado en rslinx

'Check if the connection was made

If Err.Number <> 0 Then
MsgBox "Error Connecting to topic"”, vbExclamation, "Error"
OpenRSLinx = 0 'Return false if there was an error

End If

End Function
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APENDICE C

Macro para comunicar el proceso “Control del reactor de propilenglicol ” con RsLogix:

Public hyApp As HYSYS.Application
Public simCase As SimulationCase

Sub Main
Do 'Bucle para comunicaion continua

'Ingresando al Hysys Case Abierto

Tokskok sk skok >k

Dim simCase As Object

Set simCase = ActiveCase

If simCase Is Nothing Then

MsgBox ("No existe un "HYSYS Case" Abierto.")
End

End If

'************Deﬁnicion de Corrientes***********

Set Agua = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Agua")

Set Oxido = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Oxido")

Set Vapor = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Vapor")

Set Liquido = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Liquido")
Set Agual = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Agual”)

Set Oxido1 = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Oxido1")

Set Producto = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Producto")
Set Vapor_1 = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Iltem("Vapor-1")

Priskrickicieliciielet Obtener Variables de Proceso para controladores™#*itistidatickaaictx
F_Oxido1=0xido1.MassFlow.GetValue("Kg/h")

Set PV_Tiempo_Muerto = simCase.Flowsheet.Operations.Item("Tiempo Muerto").OP
Set Niv_Reactor = simCase.Flowsheet.Operations.Item("Reactor").LiquidLevel

kit Obtener variables del proceso para indicadores*#ietickeckarictaek
' RXN_Reactor = simCase.Flowsheet.Operations.ltem("Reactor").RxnPercentConversion
'Set T_Reactor = simCase.Flowsheet.Operations.Item("Reactor").ForwardTemperatureExponentArray
'Valvulas
Set V1=simCase.Flowsheet.Operations.Item("V1").ActuatorPosition
Set V2=simCase.Flowsheet.Operations.Item("V2").ActuatorPosition
Set V3=simCase.Flowsheet.Operations.Item("V3").ActuatorPosition
'********Unidades de proceso**************

skiekicickkkkVariables de Corrientes
T_Agua=Agua.Temperature.GetValue("C")
P_Agua=Agua.Pressure.GetValue("kPa")



Pagina | 161

F_Agua=Agua.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Oxido=0xido.Temperature.GetValue("C")
P_Oxido=0xido.Pressure.GetValue("kPa")
F_Oxido=0xido.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Vapor=Vapor.Temperature.GetValue("C")
P_Vapor=Vapor.Pressure.GetValue("kPa")
F_Vapor=Vapor.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Liquido=Liquido.Temperature.GetValue("C")
P_Liquido=Liquido.Pressure.GetValue("kPa")
F_Liquido=Liquido.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Agual=Agual.Temperature.GetValue("C")
P_Agual=Agual.Pressure.GetValue("kPa")
F_Agual=Agual.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Oxido1=0xido1.Temperature.GetValue("C")
P_Oxido1=0xido1.Pressure.GetValue("kPa")
'F_Oxido1=0xido1.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Producto=Producto.Temperature.GetValue("C")
P_Producto=Producto.Pressure.GetValue("kPa")
F_Producto=Producto.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Vapor_l=Vapor_1.Temperature.GetValue("C")
P_Vapor_1=Vapor_1.Pressure.GetValue("kPa")
F_Vapor_1=Vapor_1.MassFlow.GetValue("Kg/h")

'Delay(10)' Retardo para actualizacion

ek COMUNICACION *
rslinx = OpenRSLinx() 'Abrir conexion con RSlinx

"***Enviar variables a RsLinx
DDEPoke rslinx, "PV_Tiempo_Muerto", Replace(PV_Tiempo_Muerto,".",",")
DDEPoke rslinx, "Niv_Reactor”, Replace(Niv_Reactor,".",",")
" DDEPoke rslink, "RXN_Reactor", Replace(RXN_Reactor,".",",")
' DDEPoke rslink, "T_Reactor", Replace(T_Reactor,".",",")

DDEPoke rslinx, "V1", Replace(V1,".",",")
DDEPoke rslink, "V2", Replace(V2,".",",")
DDEPoke rslinx, "V3", Replace(V3,".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Agua", Replace(CStr(T_Agua),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Agua", Replace(CStr(P_Agua),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Agua", Replace(CStr(F_Agua),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Oxido", Replace(CStr(T_Oxido),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Oxido", Replace(CStr(P_Oxido),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Oxido", Replace(CStr(F_Oxido),".",",")



DDEPoke rslinx, "T_Vapor", Replace(CStr(T_Vapor),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Vapor", Replace(CStr(P_Vapor),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Vapor”, Replace(CStr(F_Vapor),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Liquido", Replace(CStr(T_Liquido),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Liquido"”, Replace(CStr(P_Liquido),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Liquido", Replace(CStr(F_Liquido),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Agual”, Replace(CStr(T_Agual),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Agual”, Replace(CStr(P_Agual),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Agual", Replace(CStr(F_Agual),".",",")

DDEPoke rslink, "T_Oxido1", Replace(CStr(T_Oxido1),".",",")
DDEPoke rslink, "P_Oxido1", Replace(CStr(P_Oxido1),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Oxido1", Replace(CStr(F_Oxido1),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Producto”, Replace(CStr(T_Producto),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Producto”, Replace(CStr(P_Producto),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Producto", Replace(CStr(F_Producto),".",",")
DDEPoke rslinx, "T_Vapor_1", Replace(CStr(T_Vapor_1),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Vapor_1", Replace(CStr(P_Vapor_1),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Vapor_1", Replace(CStr(F_Vapor_1),".",",")

Prisiiclricieliek*Recepcion de variables de control***

CV_V1 = DDERequest(rslinx,"CV_V1",1)

simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V1").PercentOpenValue =CV_V1

CV_V2 = DDERequest(rslinx,"CV_V2",1)

simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V2").PercentOpenValue =CV_V2

CV_V3 = DDERequest(rslinx,"CV_V3",1)

simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V3").PercentOpenValue =CV_V3

Ukokskok ok ok sk ok Kok ok kK ok * *k%

'"Terminar conexion DDE
DDETerminate rslinx
Loop While True

End Sub
Sub Delay(ByVal Tiempo As Double)
Dim HoraActual As Double
'On Local Error Resume Next
HoraActual = Timer
Do Until Timer >= HoraActual + (Tiempo / 1000)
DoEvents
Loop
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End Sub

Private Function OpenRSLinx()
On Error Resume Next

'Open the connection to RSLinx
OpenRSLinx = DDEInitiate("RSLINX", "Emulador")'Se debe colocar el "topic" creado en rslinx

'Check if the connection was made

If Err.Number <> 0 Then
MsgBox "Error Connecting to topic”, vbExclamation, "Error”
OpenRSLinx = 0 'Return false if there was an error

End If

End Function
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APENDICE D

Macro para comunicar el proceso “Control de una columna despropanizadora” con RsLogix:

Public hyApp As HYSYS.Application
Public simCase As SimulationCase

Sub Main
Do 'Bucle para comunicaion continua

'Ingresando al Hysys Case Abierto

Tk

Dim simCase As Object

Set simCase = ActiveCase

If simCase Is Nothing Then

MsgBox ("No existe un "HYSYS Case' Abierto.")
End

End If

"*##*Llamado y definicion del Sub-Flowsheet de la columna T-100

Set objColumn = simCase.Flowsheet.Operations.Item("T-100")
Set objColumnSubFlow = objColumn.ColumnFlowsheet

'************Deﬁnicion de Corrientes***********

riskiekidierikx Corrientes de Flowsheet principal

Set Alimento = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Alimento")

Set Salida_V1 = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Iltem("Salida_V1")

Set Destilado = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Destilado™)

Set Fondo = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Fondo")

Set Destilado_1 = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Iltem("Destilado-1")
Set Fondo_1 = simCase.Flowsheet.MaterialStreams.Item("Fondo-1")
eliokickit Corrientes de Sub-Flowsheet Columna T-100

Set Reflux = objColumnSubFlow.MaterialStreams.Item ("Reflux")

Set To_Condenser = objColumnSubFlow.MaterialStreams.Item("To Condenser™)
Set Boilup = objColumnSubFlow.MaterialStreams.Item("Boilup™)

Set To_Reboiler = objColumnSubFlow.MaterialStreams.Item("To Reboiler")
Set Qc = objColumnSubFlow.EnergyStreams.Item("Qc")

Set Qr = objColumnSubFlow.EnergyStreams.Item("Qr")

riskrickicielicieiekt Obtener Variables de Proceso para controladores™ it xcticiotior

FM_Alimento=Alimento.MolarFlow.GetValue("kgMole/h")

Set PV_TRF_1 = simCase.Flowsheet.Operations.Item("TRF-1").0P

Set Nivel_Condensador = objColumnSubFlow.Operations.Item("Condenser").LiquidPercentLevel
Set Nivel_Rehervidor = objColumnSubFlow.Operations.Item("Reboiler").LiquidPercentLevel
P_To_Condenser=To_Condenser.Pressure.GetValue("kPa")

ki Obtener variables del proceso para indicadoreg**tiketickoriciok
Qr_HF=Qr.HeatFlow.GetValue("kw")
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Qc_HF=Qc.HeatFlow.GetValue("kw")

'Valvulas

Set V1=simCase.Flowsheet.Operations.Item("V1").ActuatorPosition

Set VLV_Destilado=simCase.Flowsheet.Operations.Item("VLV-Destilado").ActuatorPosition
Set VLV_Fondo=simCase.Flowsheet.Operations.ltem("VLV-Fondo").ActuatorPosition
'********Unidades de proceso**************

skiclrickxik*Variables de Corrientes (Temperatura,Presion y flujo masico)
T_Alimento=Alimento.Temperature.GetValue("C")
P_Alimento=Alimento.Pressure.GetValue("kPa")
F_Alimento=Alimento.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Salida_V1=Salida_V1.Temperature.GetValue("C")
P_Salida_V1=Salida_V1.Pressure.GetValue("kPa")
F_Salida_V1=Salida_V1.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Destilado=Destilado.Temperature.GetValue("C")
P_Destilado=Destilado.Pressure.GetValue("kPa")
F_Destilado=Destilado.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Fondo=Fondo.Temperature.GetValue("C")
P_Fondo=Fondo.Pressure.GetValue("kPa")
F_Fondo=Fondo.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Qc=Qc.Temperature.GetValue("C")
P_Qc=Qc.Pressure.GetValue("kPa")
F_Qc=Qc.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Qr=Qr.Temperature.GetValue("C")
P_Qr=Qr.Pressure.GetValue("kPa")
F_Qr=Qr.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Destilado_1=Destilado_1.Temperature.GetValue("C")
P_Destilado_1=Destilado_1.Pressure.GetValue("kPa")
F_Destilado_1=Destilado_1.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Fondo_1=Fondo_1.Temperature.GetValue('C")
P_Fondo_l1=Fondo_1.Pressure.GetValue("kPa")
F_Fondo_1=Fondo_1.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Reflux=Reflux.Temperature.GetValue("C")
P_Reflux=Reflux.Pressure.GetValue("kPa")
F_Reflux=Reflux.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_To_Condenser=To_Condenser.Temperature.GetValue("C")
'P_To_Condenser=To_Condenser.Pressure.GetValue("kPa")
F_To_Condenser=To_Condenser.MassFlow.GetValue("Kg/h")

T_Boilup=Boilup.Temperature.GetValue("C")
P_Boilup=Boilup.Pressure.GetValue("kPa")
F_Boilup=Boilup.MassFlow.GetValue("Kg/h")



T_To_Reboiler=To_Reboiler.Temperature.GetValue("C")
P_To_Reboiler=To_Reboiler.Pressure.GetValue("kPa")
F_To_Reboiler=To_Reboiler.MassFlow.GetValue("Kg/h")

Delay(1)' Retardo para actualizacion

rslinx = OpenRSLinx() 'Abrir conexion con RSlinx

"“***Enviar variables a RsLinx

DDEPoke rslinx, "FM_Alimento”, Replace(CStr(FM_Alimento),".",",")

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,
DDEPoke rslinx,

"PV_TRF_1", Replace(CStr(PV_TRF_1),".",",")

"Nivel Condensador”, Replace(CStr(Nivel_Condensador),".",",")
"Nivel Rehervidor”, Replace(CStr(Nivel_Rehervidor),".",",")
"P_To_Condenser", Replace(CStr(P_To_Condenser),".",",")

"Qr_HF", Replace(CStr(Qr_HF),".",",")
"Qc_HF", Replace(CStr(Qc_HF),".",",")

"V1", Replace(CStr(V1),".",",")

"VLV_Destilado", Replace(CStr(VLV_Destilado),".",",")

"VLV_Fondo", Replace(CStr(VLV_Fondo),".","")

"T_Alimento", Replace(CStr(T_Alimento),".",",")
"P_Alimento", Replace(CStr(P_Alimento),".",",")
"F_Alimento", Replace(CStr(F_Alimento),".",",")

"T _Salida_V1", Replace(CStr(T_Salida_V1),".",",")
"P_Salida_V1", Replace(CStr(P_Salida_V1),".",",")
"F_Salida_V1", Replace(CStr(F_Salida_V1),".",",")

"T_Destilado"”, Replace(CStr(T_Destilado),".",",")
"P_Destilado", Replace(CStr(P_Destilado),".",",")
"F_Destilado", Replace(CStr(F_Destilado),".",",")

"T_Fondo", Replace(CStr(T_Fondo),".",",")
"P_Fondo", Replace(CStr(P_Fondo),".",",")
"F_Fondo", Replace(CStr(F_Fondo),".",",")

"T_Qc", Replace(CStr(T_Qc),".",",")
"P_Qc", Replace(CStr(P_Qc),".",",
"F_Qc", Replace(CStr(F_Qc),".",","

)
)
"T_Qr", Replace(CStr(T_Qr),".",".")
"P_Qr", Replace(CStr(P_Qr),".",".")
"F_Qr", Replace(CStr(F_Qr),".",".,")
"T Destilado_1", Replace(CStr(T_Destilado_1),".",
"P_Destilado_1", Replace(CStr(P_Destilado_1),".",

"F_Destilado_1", Replace(CStr(F_Destilado_1),".",","
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DDEPoke rslink, "T_Fondo_1", Replace(CStr(T_Fondo_1),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Fondo_1", Replace(CStr(P_Fondo_1),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Fondo_1", Replace(CStr(F_Fondo_1),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Reflux", Replace(CStr(T_Reflux),".",",")
DDEPoke rslinx, "P_Reflux", Replace(CStr(P_Reflux),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Reflux", Replace(CStr(F_Reflux),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_To_Condenser”, Replace(CStr(T_To_Condenser),".",",")
'DDEPoke rslinx, "P_To_Condenser", Replace(CStr(P_To_Condenser),".",",")
DDEPoke rslink, "F_To_Condenser”, Replace(CStr(F_To_Condenser),".",",")

DDEPoke rslinx, "T_Boilup”, Replace(CStr(T_Boilup),".",",")
DDEPoke rslink, "P_Boilup”, Replace(CStr(P_Boilup),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_Boilup"”, Replace(CStr(F_Boilup),".",","

DDEPoke rslink, "T_To_Reboiler”, Replace(CStr(T_To_Reboiler),".",",")
DDEPoke rslink, "P_To_Reboiler", Replace(CStr(P_To_Reboiler),".",",")
DDEPoke rslinx, "F_To_Reboiler", Replace(CStr(F_To_Reboiler),".",",")

Priskiiiclricieliek*Recepcion de variables de control***

CV_FIC_100 = DDERequest(rslinx,"CV_FIC_100",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("V1").PercentOpenValue =CV_FIC_100

CV_TIC_100 = DDERequest(rslinx,"CV_TIC_100",1)
objColumnSubFlow.Operations.Item("Reboiler").HeatFlowValue=CV_TIC_100'Variable de flujo caldrico
(kW/hr) del rehervidor para control de temperatura de la columna

CV_LIC_100 = DDERequest(rslinx,"CV_LIC_100",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("VLV-Destilado").PercentOpenValue =CV_LIC_100

CV_LIC_101 = DDERequest(rslinx,"CV_LIC_101",1)
simCase.Flowsheet.Operations.ltem("VLV-Fondo").PercentOpenValue =CV_LIC_101

CV_PIC_100 = DDERequest(rslinx,"CV_PIC_100",1)
objColumnSubFlow.Operations.Item("Condenser").HeatFlowValue=CV_PIC_100'Variable de flujo
calérico (kW/hr) del condensador para control de presion del condensador

'"Terminar conexion DDE
DDETerminate rslinx
Loop While True

End Sub
Sub Delay(ByVal Tiempo As Double)
Dim HoraActual As Double
'On Local Error Resume Next
HoraActual = Timer
Do Until Timer >= HoraActual + (Tiempo / 1000)
DoEvents
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Loop
End Sub

Private Function OpenRSLinx()
On Error Resume Next

'Open the connection to RSLinx
OpenRSLinx = DDEInitiate("RSLINX", "Emulador")'Se debe colocar el "topic" creado en rslinx

'Check if the connection was made

If Err.Number <> 0 Then
MsgBox "Error Connecting to topic”, vbExclamation, "Error”
OpenRSLinx = 0 'Return false if there was an error

End If

End Function
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