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RESUMEN

El diseno habitual en las plantas de proceso sigue tres pasos fundamentales.
A partir de unas especificaciones a cumplir se eligen las unidades que
constituiran el proceso. Después se calcularan los parametros y dimensiones
de dichas unidades, asi como las estructuras de control necesarias.
Finalmente se calcularan los costes de todo el proceso disenado para
conseguir las especificaciones marcadas. Si en el dltimo paso no se cumple o
se supera un presupuesto, se deberia volver a comenzar, y asi hasta llegar al
Optimo econdémico y de proceso. El diseno de proceso limita la respuesta
dinamica alcanzable, lo cual es un problema importante en plantas con
integracion energética y masica, donde se necesiten respuestas dinamicas
exigentes o en la incorporacion de nuevos requerimientos medio ambientales
y de seguridad. Para lograr la mejor respuesta dinamica sin violar los
requisitos del proceso, la planta y su sistema de control deben disenarse
conjuntamente.
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CAPITULO 1.- Introduccién:

1.1.-Resumen [1]

El diseno habitual en las plantas de proceso sigue tres pasos fundamentales.
A partir de unas especificaciones a cumplir se eligen las unidades que
constituiran el proceso. Después se calcularan los parametros y dimensiones
de dichas unidades, asi como las estructuras de control necesarias.
Finalmente se calcularan los costes de todo el proceso disenado para
conseguir las especificaciones marcadas. Si en el Ultimo paso no se cumple o
se supera un presupuesto, se deberia volver a comenzar, y asi hasta llegar al
Optimo econdmico y de proceso.

Por otra parte, el diseno del proceso limita la respuesta dinamica alcanzable,
lo cual es un problema importante en plantas nuevas con integracion
energética y masica, donde se necesiten respuestas dinamicas exigentes o en
la incorporacion de nuevos requerimientos medio ambientales y de seguridad.
Para lograr la mejor respuesta dinamica sin violar los requisitos del proceso,
€l mismo y su control deben disenarse conjuntamente.

Para solucionar esto se propone un diseno integrado. Es decir, que se
realicen a la vez el diseno de los equipos, parametros, dimensionamiento y
estructuras de control, y que se vayan teniendo en cuenta los costes que
estos implican. Consiguiendo asi un 6ptimo en menos tiempo ya que no sera
necesario replantear todo el problema desde el principio.

En este trabajo se hace un estudio de interaccion entre diseno y control
mediante simulaciéon, tomando como objeto de estudio un proceso de
reaccion exotérmica. En la industria de procesos y concretamente en
Petroquimica, los procesos de reaccion y separacion son los mas importantes,
ya que mediante ellos se obtienen productos finales 0 se procesan materias
primas para obtener subproductos que puedan suministrarse a consumidores
finales o son la base para otras industrias.

Ademas desde el punto de vista de control, estos procesos son dificiles de
controlar por su naturaleza multivariable, y porque son procesos altamente no
lineales. Exigen un adecuado diseno del sistema de control para evitar
inestabilidad cuando sobre el mismo actlan perturbaciones o cambios
bruscos en la operacion.

1.2.-Motivacion y Estado del arte: [2]

El concepto de diseno integrado se encuentra en la literatura desde hace
unos 60 anos aproximadamente, y ha llegado a la industria hace 40, donde
ya entonces se mencionaba su importancia. En 1943, Zieger y Nichols
definieron la controlabilidad como “la capacidad del proceso para alcanzar y
mantener el valor de equilibrio deseado”. También introdujeron un factor para
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clasificar los procesos en términos de controlabilidad segin el controlador
utilizado.

Uno de los informes de los problemas en la industria causados por la
ausencia de controlabilidad, fue realizado por Anderson (1996). El problema
fue que se disend inadecuadamente un efluente de alimentacion del sistema
del intercambiador de calor. La energia de recirculacion introducia una
realimentacion positiva que desestabilizaba el sistema para ciertas
condiciones de operacion. La planta no comenzd a funcionar a toda
capacidad hasta que no se redisenod el efluente de alimentacion del sistema
de intercambiador de calor.

Las primeras ideas de introducir la controlabilidad en el diseno fueron
planteadas por Ichikawa (1975, 1976).

Durante las dos Ultimas décadas se han realizado estudios y se han obtenido
resultados sobre el efecto del diseno del proceso en la controlabilidad. Varios
investigadores han apuntado la necesidad de considerar las caracteristicas
de controlabilidad en las etapas de diseno para alertar a los ingenieros de los
problemas potenciales y proporcionar algin medio de seleccion dentro de las
alternativas posibles.

El trabajo se Douglas (1988) y colaboradores sobre la evaluacion de la
controlabilidad basado en modelos en estado estacionario, describe un
procedimiento sistematico para evaluar la controlabilidad del proceso en las
etapas de diseno, asi como algunos aspectos econdémicos asociados al
control. Para mejorar la controlabilidad en estado estacionario sugirieron tres
alternativas.

1. Modificar las lineas de flujos para aumentar el numero de variables
manipuladas.

2. Redisenar unidades y piezas del equipamiento para conseguir que las
restricciones sobre el proceso nunca se conviertan en activas para
todo el rango de perturbaciones.

3. Ignorar la optimizacion de las variables de operacion menos
importante ampliando asi los grados de libertad del sistema.

El objetivo del analisis de controlabilidad que perseguian era determinar cual
de estas tres alternativas tiene menor efecto en el coste econdmico.

Sheffield (1992) proporciond una perspectiva industrial sobre la necesidad de
integrar el diseno y el control de sistemas.

Sobre la evaluacion de la controlabilidad basada en modelos lineales
dinamicos, puede decirse que dado un modelo lineal dinamico del proceso, y
dados algunos objetivos relacionados al comportamiento deseado en lazo
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cerrado ya algunas restricciones sobre la estructura del controlador, el
objetivo es encontrar los parametros 6ptimos del controlador y comparar a
través de una magnitud de controlabilidad el comportamiento 6ptimo que se
alcanza entre diferentes disenos.

Skogestad y Wolff (1992); han realizado contribuciones importantes en el
analisis de la controlabilidad y en el estudio de la capacidad de adaptacion
dindamica de los sistemas. Ellos han introducido y analizado magnitudes de
controlabilidad para la interaccion de las variables y el rechazo de
perturbaciones. También han investigado las caracteristicas inherentes a un
proceso que limitan su controlabilidad y han propuesto un procedimiento de
sintesis de reguladores que consideran la estabilidad robusta en presencia de
incertidumbres en los modelos y acciones en las perturbaciones.

Morari (1983) identificod las siguientes caracteristicas del proceso que limitan
el comportamiento del controlador independientemente del diseno del
mismo:

— Comportamiento de fase no minima.

— Limitaciones de los actuadores.

— Incertidumbres del modelo.

— Ocasionalmente la magnitud ruido puede tener un efecto dominante.

Psarris y Floudas (1991), utilizaron como un indicador de la sensibilidad del
lazo cerrado sobre el error del modelo, el nUmero de condicion de la matriz de
transferencia de la planta como una funciéon de frecuencia.

Skogestad (1991) utiliza una combinacion de la matriz de ganancias relativas
de Bristol dependiente de la frecuencia (RGA) y de la ganancia de
perturbacion del sistema en lazo cerrado (CLDG) para enjuiciar la
controlabilidad relativa de disenos alternativos. Estas herramientas han sido
utilizadas en muchos estudios recientes. La RGA la introdujo Bristol (1966), y
continla siendo ampliamente utilizada en la industria como indicador de
controlabilidad. CLDG lo introdujo Hovd y Skogestad (1991) basandose en
una ganancia relativa de la perturbacion que definid McAvoy (1985). También
se aprecia que las magnitudes de controlabilidad en lazo abierto mas
utilizadas han sido introducidas por Skogestad y Morari: nimero de condicion
de perturbacion y la combinacion de la matriz de ganancias relativas de
Bristol dependiente de la frecuencia y de la ganancia de perturbacion del
sistema en lazo cerrado, sumando otras magnitudes conocidas como el
namero de condicion del sistema, los valores singulares, etc. En los casos en
los cuales se fija e introduce en el diseno caracteristicas dinamicas del
proceso, es frecuente el uso de reguladores PID y controladores predictivos
basados en modelos.
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Se puede decir que hasta la fecha, las caracteristicas de procesos que se han
tratado de corregir en el marco del diseno integrado, por ser consideradas
como limitantes para el buen comportamiento del control, han sido
fundamentalmente los comportamientos en fase no minima, las limitaciones
de los actuadores y los tiempo de retardo, siendo por otro lado el factor de
ahorro energético el objetivo econdmico mas evaluado.

1.3.- Objetivos:

El objetivo de este proyecto consiste en evaluar la interaccion entre el diseno
y control de un proceso de reaccion exotérmica mediante simulacion.

Partiendo de las especificaciones que se piden del producto final y del punto
de operacion, se proponen varias alternativas de proceso y se evalGan
diferentes estrategias de control.

Se realiza un estudio y una evaluacion de los disenos propuestos en cuanto a
coste econémico de inversion y operacion y se evalla el comportamiento
dindmico del proceso en lazo cerrado, ante perturbaciones y frente a cambios
de consignas o en el punto de operacion.

El resultado de este trabajo confirma la importancia de realizar diseho y
dimensionamiento de procesos conjuntamente con el sistema de control y
Sus parametros.

1.4.- Metodologia:

En este apartado se resumen brevemente los pasos que se siguen en la
resolucion del TFG.

1.-Estudio de estado del arte, definicion:

Se realiza un estudio del estado actual del diseno integrado y control de un
proceso para adquirir los conocimientos necesarios para poder describir un
punto de partida correcto para el TFG. (Todo esto ya se ha expuesto en el
punto 1.2.- Motivacion y Estado del arte.)

2.- Estudio del proceso:

Se describe el proceso que se llevara a cabo, asi como todas las constantes
implicadas necesarias. También se incluyen las especificaciones marcadas
asi como el objetivo de produccién a conseguir.

3.- Propuestas, alternativas:

Se proponen tres alternativas de posibles estructuras para llevar a cabo el
proceso objeto de este TFG.
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4.- Evaluacion por simulacion de todas las alternativas.

Se expondran todas las ecuaciones implicadas en cada una de las propuestas
que después se escribiran en EcosimPro. Se daran los grados de libertad en
cada uno de los modelos y se definiran que variables seran.

5.- Analisis dindmico del proceso.

Se realizara un analisis a todas las propuestas en lazo abierto, observandose
su comportamiento y resultados. Ademas se incluird la matriz RGA del
proceso que indicara la sensibilidad de las salidas frente a las entradas.

6.-Estudio de los sistemas de control que se van a implementar.

Se buscara un sistema de control industrial adecuado para el proceso.

7.- Implementacién de los sistemas de control.

Con lo obtenido en el punto anterior se realizara un analisis en lazo cerrado
de cada una de las estructuras. Primero se comenzara cerrando en lazo con
lazos simples y después se implementara un sistema en cascada.

8.- Evaluacion econémica de las unidades utilizadas

Se listaran los precios de las estructuras utilizadas asi como todo su
equipamiento. Por equipamiento se entiende instrumentacion necesaria y
sistemas de control.

9.- Anélisis y evaluacion de operacion.

Por dltimo se realizard una comparativa entre las tres estructuras.
Definiéndose finalmente cual sera la mejor, atendiendo a criterios de rapidez
en el control y economia en la estructura.
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CAPITULO 2.- Fundamentos teéricos:

En este capitulo se exponen brevemente las bases necesarias para realizar el
proyecto. Estas bases han sido estudiadas en el grado y adquiridas gracias a
las siguientes asignaturas: Fundamentos de automatica, Diseno de reactores
guimicos, Control y Simulacion de procesos quimicos e Informatica Industrial.

2.1.- Diseino de reactores CSTR: [3]
Un reactor CSTR es un tanque en el cual la masa reaccionante es
continuamente agjtada que se considera como una mezcla completa y, por o
tanto, se asume que sus propiedades son uniformes en todo el interior del
reactor. La ecuacion de diseno de un reactor de mezcla completa es:

%4 T X4 (ec.2.1.1)

—=—=—(ec.2.1.

Fpoo Cho —1a
Siendo V, el volumen del reactor, Fao, el flujo molar del reactivo limite, T, el
tiempo espacial, Cao, la concentracion del reaccionante A en la corriente de
entrada, Xa, la conversion de Ay ra, la velocidad de reaccion de A.

La velocidad de una reaccion no catalitica depende de la concentracion de
reaccionante. Con respecto al reaccionante A, la ecuacion de velocidad de
reaccion se expresa de la siguiente manera:

—TA=k'C£

Siendo k, la constante especifica de velocidad de reaccion, n, el orden
cinético de la reaccion y Ca, la concentracion del reactivo.

El orden de una reaccion se determina experimentalmente y la constante de
velocidad de reaccion depende de la temperatura de la reaccion y se puede
calcular con la ecuacion de Arrhenius, de la forma:

Siendo A, el factor pre-exponencial, Ea, la energia de activacion, T, la
temperatura en escala absoluta y R, la constante universal de los gases.

Para simular un reactor CSTR con reaccion de tipo cinético, cuya velocidad
depende solamente de la concentracidon de uno de sus reaccionantes, el
nimero de variables que se requieren para una especificacion completa es
de seis. Las variables que usualmente se especifican son el flujo calérico en
la corriente de energia, la caida de presion en el tanque y el volumen del
reactor, ademas de la energia de activacion, el factor pre-exponencial y el
orden de la reaccion.
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2.2.- Instrumentacion. [4]

La instrumentacion industrial es el grupo de elementos que sirven para medir,
convertir, transmitir, controlar o registrar variables de un proceso con el fin de
optimizar los recursos utilizados en éste. Es la correcta aplicacion de los
equipos propuestos para apoyar al usuario en la medicion, regulacion,
observacion, transformacion, etc., de una variable dada en un proceso
industrial.

Un sistema de instrumentacion es una estructura compleja compuesta por
conjuntos de instrumentos, un dispositivo de medida, conexiones entre estos
elementos y unos programas que se encargan de automatizar el proceso y de
garantizar la repetitividad de las medidas.

Un instrumento de medicion es un dispositivo que transforma una variable
fisica de interés, variable medida, en una forma apropiada para registrarla,
visualizarla o simplemente detectarla, senal medida.

Un sistema de medicion es una herramienta utilizada para cuantificar la
variable medida.

El elemento clave fundamental de un sistema de instrumentacion, es el
elemento sensor. La funcion del sensor es percibir y convertir la entrada
(variable fisica) percibida por el sensor, en una variable de la senal de salida.

El transductor, convierte la informacion enviada por el sensor en una senal
detectable, la cual puede ser eléctrica, mecanica, optica, u otra. El objetivo es
convertir la informacion del sensor en una forma que pueda ser facilmente
cuantificada.

Para el correcto funcionamiento de un sistema de control es imprescindible
una buena medida de la variable controlada y unas lineas de transmision
efectivas. Existe una gran cantidad de dispositivos de medida y su numero
aumenta dia a dia. Difieren entre si tanto en el principio basico de medida
COMo en su construccion.
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Variable de proceso

medida Mhspositive de medida Comentarios
Temperatura Termopares Sistemas mAs comunes para tempera-
Termdémetros de resistencia turas relativamente bajas
Termémetros bimetilicos
Presién Manémetros
Tubos de Bourdon Basados en la deformacion de materiales
Diafragmas elasticos
Elementos piezoeléctricos Utilizados para convertir la presion en
Elementos piezoresistivos una senal eléctrica
Candal Placas de orificio . L
L . . Basados en la medida de las pérdidas de
Medidores de Venturi .
Tubos de Dahl } carga del fluido

Medidores de turbina
Ultrasonidos

Nivel de liguidos Medidas de conductividad
Medidas dieléctricas
Dispositivos de desplazamiento

Buenos con dos fases

Acoplados a convertidores de senal

Flotadores
", e s : a4t z H 3 =n4lisis -
Composicion Cromatografos Requiere tiempos de andlisis largos
pHmetros
Analizadores IR Conveniente para uno o dos compuestos
Analizadores TV gquimicos

Tabla 2.1: Lista de principales sensores utilizados en la industria.

2.3.- Controladores PID y sintonia. [5]

Un controlador PID se caracteriza por combinar tres acciones (P, | y D)
mediante el siguiente algoritmo de control:

| de
ut) = X, e(:)+?ij'e(:)dx+?d$ - P4l+D

(ec.2.3.1)

Accion proporcional (P): es la accion que produce una senal proporcional a la
desviacion de la salida del proceso respecto al punto de consigna.

Accion integral (1): es la accion que produce una senal de control proporcional
al tiempo que la salida del proceso ha sido diferente del punto de consigna.

Accion derivativa (D): es la accion que produce una senal de control
proporcional a la velocidad con que la salida del proceso esta cambiando
respecto del punto de consigna.

Constante de tiempo integral (Ti): es el tiempo, generalmente expresado en
minutos, que debe transcurrir para que la accion integral alcance (iguale o
repita) a la accion proporcional.
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Constante de tiempo derivativa (Td): es el intervalo de tiempo, generalmente
expresado en minutos, en el que la acciéon derivativa adelanta a la accion
proporcional.

Cada accion de control tiene una respuesta caracteristica:

e La accion proporcional varia instantaneamente con el error y alcanza
un valor estacionario cuando lo alcanza éste.

e La accion integral tiene en cuenta la historia pasada del error y se
anula cuando se hace cero.

e La accion derivativa predice los cambios en el error y se anula cuando
alcanza un valor estacionario.

» P K e(1)
—Setpoint hr Error» 1 K{J-e(r)dz‘ Process [ Output—»
0
> D K, de(t)
dt

Figura 1: Esquema de la estructura PID

2.3.1.- Sintonia del PID [6]

Existen muchos métodos para la sintonia de los PID. A continuacion se
expondran brevemente dos de los mas utilizados. Estos métodos fueron
propuestos por Ziegler y Nichols en 1942, quienes se basaron en la practica
para desarrollarlos.

Método de Respuesta en Frecuencia y Método de Respuesta al Escalon.

1.-Método de respuesta en frecuencia: Se basa en un lazo de control solo con
ganancia proporcional y de acuerdo a la ganancia utilizada para que el
sistema empiece a oscilar y al periodo de esas oscilaciones, se podran
establecer las ganancias del controlador PID.

Este procedimiento solo es valido para plantas estables a lazo abierto. Se
lleva a cabo siguiendo los siguientes pasos:

A) Utilizando solo control proporcional, comenzando con un valor de ganancia
pequeno, incrementar la ganancia hasta que el lazo comience a oscilar. Notar
que se requieren oscilaciones lineales y que estas deben ser observadas en
la salida del controlador.
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B) Registrar la ganancia critica del controlador Kp = Kc y el periodo de
oscilacion de la salida del controlador, Pc.

C) Ajustar los parametros del controlador segun la Tabla 2.2:

K, I, | Ty
P [ 0.50K.
PI | 0D.45K.| 15
PID | 0.60K. | 0.5P. | =

Tabla 2.2: Parametros de ajuste, método de respuesta en frecuencia.

2.-Método de respuesta en escalon (método grafico): Se basa en
experimentar con el sistema en lazo abierto con un escalén unitario. Se
calculan algunos parametros, como la maxima pendiente de la curva y el
retardo, y con ellos se establecen las ganancias del controlador PID.

Muchas plantas, pueden ser descritas satisfactoriamente por el modelo:

.e ST

G(s) = Ko

— —  dondevy >0
v s+1 oo

Este modelo se puede obtener mediante un experimento a lazo abierto,
utilizando el siguiente procedimiento:

A) Con la planta a lazo abierto, llevar a la planta a un punto de operacion
normal. La salida de la planta se estabiliza en y(t) = yO para una entrada
constante u(t) = uO.

B) En el instante inicial tO, aplicar un cambio en la entrada de tipo escalon,
desde uO a uc.

C) Registrar la salida hasta que se estabilice en el nuevo punto de operacion.
Se obtendra una curva llamada curva de reaccion del proceso. Calcular los
parametros del modelo de la siguiente forma:
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o

: T T
& t2 t]seg]

Figura 2: Curva de reaccion del proceso

El modelo obtenido puede ser utilizado para varios métodos de ajuste de
controladores PID. Uno de estos también fue propuesto por Ziegler y Nichols.
El objetivo del diseno es alcanzar un amortiguamiento tal que exista una
relacion de 4:1 para el primer y segundo pico de la respuesta a un escalon.
Los parametros sugeridos por Z-N son los que se muestran en la Tabla 2.3.

Ke | Ti | T4

[
P Koty

.90y
PI | %2 | 3q,

PID E:: 21, | 0.51,

Tabla 2.3: Parametros de ajuste (método curva de reaccion)

2.4 -Estructuras de control avanzado.
Se suelen aplicar ciertos cambios en los lazos de control simple buscando
ciertas mejoras en el rechazo de perturbaciones, que exista un
mantenimiento en las proporciones, que se pueda operar con varios objetos,
controladores o0 actuadores, etc. Para conseguir esto se utilizan las
estructuras de control avanzado. Estas pueden ser un control en cascada, un
control ratio, un control feedforward, un control selectivo, etc.

2.4.1.- Control en cascada: [7]

Se utiliza este tipo de estructura cuando se busca controlar variables
intermedias, corrigiendo el efecto de las perturbaciones que les afectan antes
de que afecten a la salida.

Estructura del control en cascada:
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Figura 3: Estructura del control en cascada

El objetivo de esta estructura es corregir los efectos de las perturbaciones en
el lazo interno.

Para poder utilizar esta estructura es necesario que la dinamica del lazo
interno sea mucho mas rapida que la del lazo externo.

2.5.- Sistemas multivariables. Matriz RGA [8]
Los sistemas multivariables son aquellos que poseen varias entradas y
salidas, en los que una entrada afecta a varias salidas y reciprocamente una
salida es afectada por varias entradas.

La interaccion entre lazos en estos casos es complicada. El efecto de un lazo
de control actia sobre otro lazo de control que a su vez rebota dicho efecto
en el lazo original.

No se pueden sintonizar los controladores de cada lazo de forma
independiente. Hacerlo asi podria significar inestabilidades en el sistema. Es
necesaria una sintonizacion simultanea.

Para evaluar las interacciones entre variables se utiliza el método de Bristol
de ganancias relativas. Este método permite evaluar las interacciones entre
lazos en régimen permanente. Se siguen los siguientes pasos:

1. Definicion de la matriz de ganancias relativas.
2. Calculo de la matriz de ganancias relativas.

3. Analisis de la matriz de ganancias relativas.

La matriz de ganancias relativas o matriz RGA dara informacion sobre el
emparejamiento de variables en lazos sencillos. La metodologia de calculo de
la misma esta explicada en el punto 4.4.3.- Matriz RGA.

2.6.- Simulacion.

El programa elegido para llevar a cabo la simulacion es EcosimPro [9].
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Se ha elegido EcosimPro debido a que es una herramienta matematica de
modelado y simulacion de sistemas dinamicos. Estos han de ser
representables por ecuaciones algebraico-diferenciales y eventos discretos.

El lenguaje EL le permite expresar de una manera sencilla las ecuaciones y
los eventos que gobiernan cada componente

EcosimPro se encarga internamente de extraer las ecuaciones del modelo
final, transformarlas simbélicamente, detectar problemas de exceso de
variables, resolver automaticamente lazos algebraicos lineales y no lineales y
reducir el indice (por medio de derivacion simbdlica) cuando se encuentre
problemas determinados.

EcosimPro resuelve con el algoritmo de Runge Kutta 4. Todo esto permanece
oculto al modelador, con lo cual se puede concentrar en el sistema fisico a
modelar, dejando a EcosimPro preocuparse de los aspectos complejos de
manejo y optimizacion del modelo matematico.

Para ejecutar simulaciones EcosimPro tiene un monitor donde se puede
seguir la evolucion de cualquier variable graficamente, pudiendo interaccionar
y cambiar datos con el ratdn de forma dinamica.

Ademas EcosimPro es uno de los programas utilizados en la carrera para la
simulacién de procesos.
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CAPITULO 3.- Descripcion del proceso: [10]

La reaccion elegida para el estudio es la isomerizacion de butano normal en
fase liquida C4H1o a isobutano. El isobutano es un producto valioso que se
usa en la fabricacion de aditivos para gasolina.

n—CyHyg & i = CyHyp

Para llevar a cabo la reaccion se utiliza un catalizador liquido que aumenta la
velocidad de reaccion. La mezcla inicial se compone de un 90% en moles de
n-butano y un 10% en moles de i-pentano. Este Ultimo se considera inerte, por
lo que su accion solo se ve reflejada en el calculo de la velocidad de reaccion.

El butano se introduce en fase vapor al reactor, el cual esta presurizado a 10
bares. Para poder llevar a cabo la isomerizacion es necesario que el butano
se encuentre en fase liquida. Por ello el reactor cuenta con un encamisado de
refrigeracion, que disminuira la temperatura del butano para conseguir su
cambio de fase y conseguir también que se dé la reaccion de isomerizacion.

A la presion de 10 bares, el cambio de fase del butano se da a
aproximadamente 353K (80°C).
3.1.-Datos de constantes quimicas y fisicas de reactivo y producto:

La reaccion que se lleva a cabo en el reactor (A = B) ha sido caracterizada por
las siguientes constantes obtenidas a través de internet mediante el
Chemistry book NIST [11]:

El butano a la entrada del reactor se encuentra a 390K (117°C), a una
presion de 10 bares y en estado vapor, sus constantes son:

kg kJ
Pbutano = 20657%2 CDputano = 2.287kg—'K

El agua de refrigeracion circulara por la camisa del reactor a presion de 1 bar
y temperatura igual a 303K (30°C), por lo que sera agua liquida.

kg kJ
Prefrigeracion = 984-79()?; CPrefrigeracion = 4.184kg—'K

3.2.-Datos de la reaccion:

Obtenidos mediante un ejemplo de bibliografia [10]

Coeficiente global de transmision de calor: U = 2022 h.:ljz_K
Energia de activacion de la reaccion: Ea = 65700 o
kg-mol
Constante de los gases: R = 8.314 o
kg-mol-K

Coeficiente de velocidad de reaccion: f = 3.03 h™1
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Calor de reaccion: AH = —69000 kJ

Pagina: 21



Trabajo de Fin de Grado Sancho Albanchez, Marta 2014-2015

CAPITULO 4.- Ejecucién del proyecto.
En este capitulo se llevaran a cabo todos los puntos explicados en el apartado
1.4.-Metodologia, basandose en los fundamentos teéricos descritos en el
punto 2.-Fundamentos teoricos.

4.1.- Estudio del proceso.

Se dispone de un reactor de mezcla perfecta exotérmico continuo. En él se
lleva a cabo una reaccion de primer orden, A para dar B como producto.

Este reactor es parte de una linea de proceso, por lo que la concentracion de
reactivo A que llega es constante (Cao) y también lo es su caudal (q). En
cambio, la temperatura con la que llega el reactivo (Te) puede variar, por lo
gue se considerara como una perturbacion del proceso.

El reactor lleva instalado un sistema de refrigeracion/calefaccion mediante un
encamisado. En dicho sistema se podra variar la cantidad de flujo de
refrigerante (Fr) para conseguir asi que la temperatura dentro del reactor (T)
se mantenga constante e igual a la necesaria para que la reaccion se lleve a
cabo correctamente. El refrigerante utilizado es agua, el cual puede sufrir
fluctuaciones de caudal debido a que procede de una torre de refrigeracion
instalada en la planta y por lo tanto, la temperatura del refrigerante (Tr) podra
variar, siendo otra perturbacion posible del proceso.

El producto B, sale del reactor con una concentracion Cg y una temperatura
igual a la del interior del reactor (T).

4.1.1.- Especificaciones y objetivos del proceso:

Las especificaciones con las que se trabajaran seran las correspondientes a
la corriente de alimentacion. Se sabe que dicha corriente tiene una
concentracion de reactivo fija Cao en 9.3 kmol/m3y que su caudal q es igual a
1m3/h. Inicialmente la temperatura de dicha corriente (Te) sera 390K
(117°C).

También se sabe que inicialmente la temperatura con la que llega el
refrigerante (Tre) es de 303K (30°C) y su caudal (Fr) sera de 1 m3/h.

El objetivo del proceso es conseguir un 85% de conversion, lo que implicara
conseguir a la salida del reactor una concentracion de producto de
aproximadamente Cg=7.905 kmol/m3.

4.2.- Propuestas, alternativas.

En el TFG se exponen tres alternativas del proceso, que consisten en distintas
configuraciones desde el punto de vista del nimero de equipos y el tipo de
conexion entre ellos.
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A continuacion se describen los modelos que describen las tres
configuraciones propuestas.

DISENO A:

La primera configuracion del diseno del proceso, consta de un reactor
exotérmico encamisado, como se muestra en la figura 4.

&= © = 6
ez © s

Figura 4: Disefio A, un Unico reactor.

Sus caracteristicas geométricas son:

Diametro: D = 0.64m Altura: L = 1m
Volumen: V = 0.5 m3

Area de intercambio de calor: A = 2m?
Volumen de la camisa: V. = 0.23 m3

La instrumentacion que se incluye es:

En la linea de alimentacion tendremos un medidor de flujo de reactivo (q), y
un medidor de temperatura (Ti) ademas de la correspondiente valvula de
corte. En el propio reactor habra otro medidor para obtener datos de la
temperatura interior (T). En la linea de salida de producto se dispondra de un
medidor de concentracién para el producto y una valvula de corte.

Para la entrada de refrigerante se disponen dos medidores, uno de caudal
(Fr) y otro de temperatura inicial (Tre), y una valvula de corte. Por Gltimo en la
corriente de salida de refrigerante se incluye un medidor de temperatura (Tr)
para medir cuanto se ha calentado o no el refrigerante.

DISENO B:

En la figura 5, se muestra el segundo diseno alternativo al proceso, formado
por dos reactores exotérmicos encamisados en paralelo. Los reactores son
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idénticos de tamano, y los materiales de los que estan construidos son
iguales a la propuesta anterior.

q Te
g E g A IS b1

S x & | =z

Frz E >

Figura 5: Disefio B, dos reactores en paralelo.

En este caso, la suma de los dos volimenes de los reactores es igual al
volumen del reactor del modelo A.

Sus caracteristicas geométricas son:

Diametro: D; = D, = 0.56m Altura: L = L, = 1m
Volumen: V; =V, = 0.25 m3

Area de intercambio de calor: A; = A, = 1m?

Volumen de la camisa: V,; = V,, = 0.12 m3

La instrumentaciéon que se incluye es:

Para cada uno de los reactores se incluira la misma instrumentacion expuesta
para el modelo A. Por lo que en este modelo se tendra el doble de
instrumentacion que en el anterior.
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DISENO C:

La tercera configuracion se compone de dos reactores exotérmicos
encamisados del mismo material que los anteriores, pero conectados en
serie, donde el primero es de mayor tamano que el segundo, como se puede
ver en la figura 6.

La suma de volimenes es igual al volumen del modelo A. Pero en este caso
los reactores no poseen el mismo volumen. El primer reactor es de mayor
volumen que el segundo.

Chi

gl
Fr0 Tre e E @ L b2

°%° = & >

$né gs

Figura 6: Disefio C, dos reactores en serie.

Sus caracteristicas geométricas son:

Diametros: D; = 0.62m D, = 0.50m Alturas: L; = 1m L, =1m
Volimenes: V; = 0.3 m3 V,=0.2m3

Areas de intercambio de calor: A; = 0.6 m? A4, = 0.4m?

Volumen de la camisa: V,; = 0.14m3 V,, = 0.09 m3

La instrumentacion que se incluye es:

En total existen seis valvulas de corte, una en cada corriente implicada en el
proceso. Cuatro caudalimetros para medir el caudal del refrigerante y de la
alimentacion en ambos reactores. Seis termémetros encargados de medir las
temperaturas del refrigerante y la alimentacion. Y por ultimo se dan 2
medidores de concentracion dispuestos en las salidas de cada reactor para
medir las concentraciones de producto.

Nota: Todos los modelos dibujados siguen la norma UNE-EN-ISO-10682-2001 [12]

4.3.- Evaluacion por simulacion de todas las alternativas.
A continuacion se presentan los modelos matematicos que describen los
disenos propuestos, y que se resuelven en simulacion en EcosimPro.
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Los modelos estan basados en balances de masa y de energia, junto con
ecuaciones algebraicas que describen y dimensionan de la planta

MODELO DEL DISENO A: Un Gnico reactor.

Balances de materia:

CompuestoA: V-Cyp=q-(Cyo—Cy)—V-k-C4 (ec.4.3.1)
Compuesto B: Cg = C49 — C4 (ec.4.3.2)

Balance de energia en el interior del reactor:

Vopa-Cps-T' =q-psg-Cpy-(T,—T)—V-k-Cy-dH+Q (ec.4.3.3)

Balance de energia en la camisa de refrigeracion:

V. -pr - Cpp-Tr' =Fr-p, - Cpp - (T, —Tr) —Q (ec.4.3.4)

CalorrQ =U-A-(Tr—T) (ec.4.3.5)

%G
Velocidad de reaccion del componente A:  k = 3.03 - elr \s337/l (ec.4.3.6)

Conversion: x = £ (ec.4.3.7)
Cao

Se dispone de un sistema compuesto por 7 ecuaciones (balances de masa,
de energia, velocidad de reaccion, estequiometria,...) y 9 variables, por lo
tanto quedan 2 grados de libertad.

Grados de libertad = N2 variables — N%ecuaciones =9 —7 =2
Dichos grados de libertad les corresponden a las variables de flujo, es decir al
flujo de refrigerante Fry al de alimentacion q.

MODELO DEL DISENO B: Dos reactores en paralelo.

El sistema ahora se compone de 14 ecuaciones y 18 variables por lo que se
tienen cuatro grados de libertad. Los cuales los ocuparan las cuatro variables
de flujo correspondientes al refrigerante Fry1y Fro, y los correspondientes al
flujo de alimentacion g1y 2.

Balances de materia:

Compuesto A:
Primer reactor: Vy - C4; = g1 - (Cag — Cay) — V1 - k1 - Ca, (ec.4.3.8)
Segundo reactor: V, - Ca,, = q2 - (Cao — Ca,) — Vo - k2 - Ca, (ec.4.3.9)

Compuesto B:
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Primer reactor: Cg, = C4o — C4;  (ec.4.3.10)

Segundo reactor: Cg, = Cyo — C4, (ec.4.3.11)

Balance de energia en el interior del reactor:

1erreaCt0I’: Vl * pA * CpA * T,1 = ql * pA * CpA * (Te - Tl) - Vl * k1 * CAl * dH +
Q1
2°reactor: V- pg - Cpa-T'2 =qz - pa-Coa- (Te —T2) = Vo - ky - Cp, - dH + Q;

Balance de energia en la camisa de refrigeracion:

1ereactor: V. - p - Cp - Tr'y = Fry - py - Cpy - (T, — T1y) — Q1 (ec.4.3.14)
2°reactor: V., pr - Cpy - Tr'y = Fry - py - Cpy - (T, — T1,) — Q,  (ec.4.3.15)
Calor:

lereactor: Qq = U -A; - (Try — Ty)  (ec.4.3.16)

2°reactor: Q, =U A, - (Tr, —T,) (ec.4.3.17)

Velocidad de reaccion del componente A:

. [ )
1% reaccion: k; = 3.03 - e' R 3337y (ec.4.3.18)

. [ ()
2% reaccion: k, = 3.03 - e' R 133372 (ec.4.3.19)

Conversion: 1¢r reactor: x; = % (ec.4.3.20) 2°reactor:x, = % (ec.4.3.21)
Ao A0

MODELO DEL DISENO C: Dos reactores en serie.

Este modelo varia un poco respecto a los anteriores. En este caso la
conversion en el primer tanque se fija, no se calcula, Ademas las salidas del
primer tanque son las entradas del segundo.

Balances de materia:

Compuesto A:
Primer reactor: Vy - Cq, = q - (Cag — Ca,) — Vi - ky - Cay (ec.4.3.22)
Segundo reactor: V, - Ca, = q - (Cay — Ca,) — Vo - ky - Ca, (ec.4.3.23)
Compuesto B:
Primer reactor: Cg, = Cyo — C4; (ec.4.3.24)
Segundo reactor: Cg, = C, + (Ca, — Ca,) (ec.4.3.25)

Balance de energia en el interior del reactor:

1erreaCtOI’:V1 * pA * CpA * T’]_ == q * pA * CpA * (Te - Tl) - Vl * kl * CAl * dH + Ql
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2°reaCt0r: VZ * pA * CpA * TIZ = q * pA * CpA * (T1 - Tz) - VZ * kz ¢ CAZ * dH + Qz

Balance de energia en la camisa de refrigeracién:

1ereactor: V., - p, - Cpy - T1'y = Fr - pr. - Cpy - (T1, — T1y) — Q1 (ec.4.3.28)
2°reactor: V., - pr + Cpy - T1'y = Fr-pp - Cpy - (Try = T1y) — Q,  (ec.4.3.29)
Calor:

lereactor: Q = U - A, - (Try; — T;) (ec.4.3.30)

2°reactor: Q, =U - A, - (Tr, — T,) (ec.4.3.31)

Velocidad de reacciéon del componente A:

T1-333

- 7 (G
12 reaccion: k; = 3.03 - el R \333T1/1 (ec.4.3.32)

T,-333

%G
2% reaccion: k, = 3.03 - e' R 13337271 (ec.4.3.33)

Conversion: 1¢r reactor: x; = % (ec.4.3.34) 2°reactor:x, = % (ec.4.3.35)
A0 A0

El sistema tiene 14 ecuaciones y 16 variables por lo que los grados de
libertad seran 2, ocupados por las variables de flujo Fr y q.

4.4.- Analisis dinamico del proceso.

Se estudia el lazo abierto de todos los modelos. Se introducen las
especificaciones dadas (punto 4.1.1) y se observan los resultados obtenidos.

4.4.1.- Valores iniciales de los disenos:

Diseino A Diseino B Diseno C
3 3
m 3 3 m
q=1T q1=05mT qzz()smT q:]_T
3 3
_ ZZE_ _ m3 _ m3 _ m
Fr=1 h F7”1—0-57 FTZ_O'ST Fr = T
kmol
Cio = 9.3 kmol kmol
A0 m3 Cho =9.3 3 Cao = 9.3 3
Te = 390K Te = 390K Te = 390K
Tre = 303K Tre = 303K Tre = 303K

Los codigos completos se encuentran en el Anexo 1, en el apartado 1.Codigos
en lazo abierto.

4.4.2.- Simulacion:

Conversiones alcanzadas en cada diseno:
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0.7 o
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0.5
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0.1
0
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0 20 40 &0 &0 100
TIME
Figura 7: Conversion alcanzada en diseiio A
07 —x1 0.85 —-x1
06 f 0.8
05 - x2 0.75 —X2
07 3}
4
e 0.65
0.3 06
0.2 0.55
0.1 0.5
0 0.45
R B s e e e e e e e L B o S e e e !
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
TIME TIME
Figura 9: Conversion alcanzada disefio B Figura 8: Conversion alcanzada disefio C

Ninguno de los tres disenos consigue llegar a la conversion objetivo del 85%.
Los modelos Ay B, consiguen una conversion igual al 62%. En el diseno C, en
el primer reactor se consigue una conversion del 47% y en el segundo reactor
la conversion sube hasta 68%. (En el modelo C la conversion del segundo
tanque es igual a la global de toda la reaccion, puesto que no se calcula
independientemente del primer reactor, si no que X2 es la suma de lo ya
alcanzado anteriormente mas lo reaccionado en el segundo tanque).

Para los tres disenos es posible alcanzar los valores necesarios de las
variables cumpliéndose el objetivo del 85% en conversion. El problema es que
los procesos estan sujetos a perturbaciones, y cuando el proceso esta sin un
sistema de control automatico, el mismo no es capaz de mantener la
operacion en las especificaciones pedidas. Por ello se requiere un sistema de
control automatico capaz de mantener todas las variables en los valores
deseados.

A continuacion se exponen los valores obtenidos en el disefio Ay un ejemplo
de perturbacion:

Para conseguir x=0.85 basta con disminuir el caudal de alimentacion g de
1m3/h hasta 0.32m3/h, manteniendo el resto de variables en los valores
iniciales.

En TIME=100 se produce una perturbacion en la temperatura de entrada del
refrigerante, Tre, que pasa de 300 K a 323 K. (Fig.10)
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335
Se observa en las figuras 11y a3,

12, como el sistema cambia, 325
pero el valor de la temperatura @2"12”
no recupera su Vvalor de 315 b
operacion.  Podria  lograrse 308
manualmente pero realizar esta =00
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TIME

Figura 10: Perturbacion Tre

La conversion aumenta, asi como lo hace la temperatura.

390
b

380
370

—Tr

< 360 M

350
340
330 >

0

20 40 60 80 100 120 140 160 0 20 40 60 80 100 120 140
TIME TIME

Figura 12: Cambio T ante perturbacion

La temperatura aumenta debido a que el refrigerante entra mas caliente, por
lo que la diferencia de temperaturas entre reactor y camisa es menor. El
intercambio de calor es menor.

Debido al aumento de temperatura la conversion baja, esto es asi ya que al
haber mas temperatura la isomerizacion de A a B no se produce en la misma
cantidad. Se necesita una temperatura baja (en comparacion a los 390K de
entrada de la alimentacion) para conseguir una mayor cantidad de producto, y
por lo tanto una mayor conversion.

Como puede verse, este sistema es un sistema multivariable y por lo tanto
existe una gran interaccion entre las variables del proceso, por lo que para
determinar dicho nivel de interaccion y los posibles emparejamientos, se
requiere calcular la matriz de ganancias estacionarias de Bristol.

4.4.3.- Matriz RGA:

La matriz RGA o matriz de ganancias relativas se utiliza para emparejar
variables en lazos sencillos. La metodologia de calculo de la misma es la
siguiente:

1.- Se localizan las entradas y las salidas del sistema: En este caso, como
entradas se tienen el caudal de refrigerante Fr y el caudal de alimentacion q.

160

Sancho Albanchez, Marta 2014-2015
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Las salidas son la concentracion de producto Cb y la temperatura que lleva
dicha corriente, T.

2.- Se dan saltos a las entradas y se observan las salidas para obtener los
parametros del modelo por métodos experimentales, donde la ganancia del

A .
ﬁ, como se observa en la figura 13, la

constante de tiempo del sistemat = 1.5 (t; — t,),yelretardod = t, — 7.

modelo se obtiene como K =

y
o t=15(,-1)
0.632Ay / =t,-1
0.283Ay K= Ay/AU
tl 12
.
u 4 Ke 3
 Au -

Figura 13: Método de identificacidn Ziegler-Nichols

En las figuras 15y 16 se muestran los experimentos realizados ante un salto
negativo en q, de 1m3/h a 0.5m3/h.

1

—q
0.9
Z08
E
=07
0.6
0.5 ——
T
0 20 40 B0 80 100 120 140
TIME
Figura 14: Saltoen q
a4 -7 | EI modelo que relaciona la
240 temperatura con el caudal de
<338 alimentacion es el siguiente:
336
a4 K = —14.260
332

T =10.384, d = 0.19

L ML S
100 1005 101 1015 102 1025 103 o198
TME —14.23 -7

Goy =
22 0.384s + 1

(ec.4.4.1)

Figura 15: Cambioen T frentea q
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Siendo la ecuacion ec.4.4.2 el modelo que relaciona el caudal con la
concentracion de producto a la salida.

= o K = 3.040
—~ 5.5 3
7% r=0291
[=] -
g e
€ " d = —0.004
25 —; 304 . e0.004S

R EE R ERSAREEEEs LSS Gy = (ec.4.4.2)

100 101 102 103 104 105 106
TIME

0.291s +1

Figura 16: Cambio en Cb frente a g

Para obtener los modelos que relacionan el caudal de refrigerante con la
temperatura y concentracion se realizaron los mismos experimentos cuyos
resultados pueden verse en las figuras 18y 19..

Se da un salto positivo a Fr, pasa de 1m3/h a 2m3/h.

1 —Fr

L e e e e e e e e N A e
0 20 40 80 g0 100 120 140
TIME

Figura 17: Salto en Fr

Los modelos obtenidos son los siguientes. La ecuacion ec.4.4.3 describe el
modelo que relaciona temperatura interior con el caudal de refrigerante.

-T _
242 K = —4.56
et T=10.126
= 340
339 d = 0.006
338 —456- e—0.00GS
Gy = .4.4.3
LI IL S B B B L S S B B N B S B 21 0.1265 + 1 (ec )
100 100.5 101
TIME

Figura 18: Cambio en T frente a Fr

La ecuacion ec.4.4.4 es el modelo que relaciona la concentracion final de
producto con el caudal de refrigerante utilizado.

Pagina: 32



Trabajo de Fin de Grado Sancho Albanchez, Marta 2014-2015

=543 o K =0.074
552
T ss E T=0.245
[=] c =
E54 d =0.109
5.46
544 ;. 0074 g—0.109s (e
T T I T T T T I T T T T I T T T T I T T 11 - 0_2455 + 1 ) ) )
100 1005 101 101.5
TIME
Figura 19: Cambio en Cb frente a Fr
La matriz de ganancias estacionarias G queda:
[CB] —G [FR]. G = [611 612] _[0.074  3.04 ]
T gl Gy1 Gyy —4.56 —14.23

3.-Utilizando de Matlab, se obtiene la matriz de ganancias relativas (RGA)
mediante la siguiente expresion: RGA=G. *pinv(G)’

—0.082 1.082

RGA = | 1.082 —0.082

Donde Ilas columnas se corresponden con los caudales Fr y q
respectivamente y las filas a las salidas Cb y q.

Se observa que el elemento (1,1) de la matriz es negativo, 10 que implica que
ese emparejamiento no es deseable, al igual que el (2,2). Por lo que es
evidente que la concentracion de producto final debe ser controlada con el
caudal de alimentacion q y la temperatura en el interior del reactor se debe
controlar con el caudal de refrigerante Fr.

4.5.- Implementacion de los sistemas de control.

Teniendo en cuenta las perturbaciones que pueden producirse en el sistema,
para obtener un mayor rechazo de las mismas, se implementara una
estructura de control automatico que pueda operar automaticamente el
sistema garantizando que las variables principales del mismo se mantengan
en el rango requerido. Por tal motivo se implementan reguladores basados en
senales, en este caso reguladores PID. Como se ha visto antes las parejas de
los lazos estan formadas por Temperatura con caudal de refrigerante y
concentraciones con caudal de producto a la entrada.

Para los tres disenos se realizan los mismos experimentos modificando con
funciones tipo salto a la perturbacion, concretamente la temperatura de
entrada del refrigerante (Tre) y al valor de referencia de las variables
controladas. Con el objetivo de valorar la respuesta dinamica del sistema en
lazo cerrado.
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Los codigos completos estan incluidos al final del escrito en el ANEXO I.- 2.-
CODIGOS EN LAZO CERRADO: Pl simples.

4.6.1.- Sintonia de PI:
Diseno A: Figura 20

-
\_/

Figura 20: Esquema de control del disefio A

DISENO B: Figura 21

Brefl

CBref2

Y

Y

Figura 21: Esquema de control del disefio B
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DISENO C: Figura 22

i O2% g
q &/ 1
! FTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTTT :
| i I
TIL'I i : |
l_.'lily« 1,
& N o o
WL e} |
I
X J 1
Fr el e Tref2 oy
=)
= SN TR l

Figura 22: Esquema de control disefio C

Mediante experimentos realizados en simulacion y por métodos de prueba y
error se obtuvieron los siguientes parametros de sintonia de los reguladores.

Para el diseno A las ganancias y los tiempos integrales son los siguientes:
KpT = _5 TiT = 08
KpCb = —02 TiCb = 05

En el caso del diseno B los parametros de sintonia de los reguladores son los
siguientes:

Kpri = -1 Tir1 = 6 Kpr, = —1 Tir, =6
KpCbl =—-04 Ticpr = 2 KPCDZ =-04 Tich2 = 2

Por ultimo, en el disefo C, la sintonia obtenida es la que se muestra a
continuacion:

KpTl =-2 TiTl =6 KpTZ =-120 TiTZ =8
Kpcpr = —6 Ticpr =1 Kpcpz = =10 Tigppy =1

4.6.2.-Experimentos realizados.

De cara a validar el funcionamiento del sistema en lazo cerrado, se realizaron
experimentos ante cambios en el punto de consigna y ante perturbaciones.

1.- Salto en la consigna: Cbref=7.905 kmol/m3 =7.7 kmol/m3.
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Figura 23: Cambios consigna Cbref diseiio A
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Figura 24: Cambios en T disefio A

En las figuras 23 y 24 se muestran la concentracion del producto y su
temperatura a la salida con sus respectivas referencias del diseno A.

7.95

79
7.85
78
7.75
7.7

— cB1
- cB2
— Cbref

\
\

—
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Figura 25: Cambios en Cbrefl y Cbref2 diseiio B
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Figura 26: Saltoen T1y T2 en el disefio B

Las figuras 25 y 26 muestran la evolucién de concentracion de producto y su
temperatura para el modelo B. Cb1 no se ve en los graficos porque Cb2 esta
superpuesta a ella, ambas variables siguen el mismo comportamiento.

Comparando estas figuras con las anteriores del diseno A, se observa que
para regular la concentracion el diseno B es mas rapido, llega antes al nuevo
valor. Pero en el caso del regulador de temperatura el diseno A es mas
eficiente. Como se observa en la figura 24, vemos que la variacion que toma
la temperatura es inferior a 0.02 °C mientras que en la figura 26 dicha
variacion llega a 0.1°C. También anadir que el tiempo en el que se alcanza la
referencia en el disenno A es mucho menor que en el B.

7.95
79
7.85
7.8
7.75
7.7

— Cbref2

< —

R L e e e e

0 20 40 60 80 100
TIME

Figura 28: Cambios en consigna Cbref2 disefio C

— ¢cB2

x

316.04
316.03
316.02
316.01

316
315.99

=2

— Tref2

R PR TR N RO
0 20 40 60 80 100
TIME

Figura 27: Cambios en T disefio C
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Las figuras 27 y 28 muestran el cambio en la consigna del segundo tanque
del modelo C. Solo se ha realizado el salto en este tanque debido a que es el
de mas interés, ya que es el encargado de conseguir el 85% de conversion
como que ademas soporta todos los cambios en el primer tanque.

Comparando estas Ultimas graficas con las obtenidas para los modelos
anteriores se observa que el diseno C es el mas rapido para el ajuste de
concentracion, no existe apenas desviacion de la variable y la consigna se
alcanza casi instantaneamente. En cambio para la regulacion de temperatura
se ve que tarda mucho mas en alcanzar la consigna, necesita mas tiempo.
Aunque su desviacion es solo de 0.03°C, mucho mas baja que la obtenida en
el diseno B.

Para observar la dependencia en el diseno C entre el segundo reactor y el
primero se ha dado un salto a la consigna Cbrefl correspondiente al primer
reactor. Cbrefl baja de 6.045kmol/m?3 a 5.8 kmol/ms3.

Figura 32: Modificacion T1 disefio C Figura 31: Modificacion T2 modelo C

Se observa en las figuras 29 y 30 que el diseno asume muy bien los cambios
en consigna, apenas hay variacion en la variable y el valor se alcanza
rapidamente. En la temperatura se ve que el lazo del segundo tanque no se
ve tan afectado por el cambio. En el primer tanque se produce un cambio en
la variable pero es pequeno de 0.05°C, pero si que tarda mas en alcanzar la
consigna de nuevo, es mas lento que en el segundo tanque.
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2.- Salto en la perturbacion Tre, temperatura de entrada del refrigerante.

En este apartado se llevara a cabo el siguiente salto en la perturbacion Tre. El
rango de maniobra de esta perturbacion es pequeno, debido a los valores
obtenidos para la temperatura interior del tanque. La diferencia entre ambos
valores es pequena y nuestros saltos no podran ser superiores a 10°C. Por lo
que el salto sera: Tre de 300 K se enfriara hasta 290K.

300

— Tre

2588
— 256
=

254
252

250

L e oo e o e L s
0 20 40 &0 &0 104
TIME

Figura 33: Salto en Tre, perturbacion para todos los disefos.
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Figura 35: Cambios en Cb disefio A Figura 34: Cambios en T diseiio A
- = cb1 310.4 =N
7.908 3 = -
" 3 o 310.2 =
E 7.906 — Cbref — Tref
= 3 < 310
€ 7.904 3 /
- 309.8
7.902 —
- 309.6
79 -
N B e e e e e A B e e e e e e |
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
TIME TIME
Figura 36: Cambios en Cbrefl y Cbref2 disefio B Figura 37: Cambios en T1y T2 disefio B

Tras el salto se obtiene en las figuras 34 y 35 correspondientes al disefio A,
una regulacion rapida y sin apenas variacion. Para el diseno B, figuras 36 y
37, la regulacion en comparacion al diseno A es mas lenta y la variable se
desvia mas de su valor. En el caso de la concentracion esa desviacion es
menor a una milésima, algo aceptable y que en la grafica se ve exagerado por
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la escala tomada para la comparacion. Para la temperatura la desviacion es
mas alta, de aproximadamente 0.3 °C.

Las posteriores figuras de la 38 a la 41 corresponden al modelo C, en este
caso si se observa la evolucion en ambos reactores puesto que el refrigerante
se comparte para ambos, es decir, el caudal de refrigeracion también esta en
serie. Se decidio utilizarlo asi puesto que a la salida del primer reactor el
refrigerante se calienta muy poco y sigue teniendo un diferencial de
temperatura respecto a la temperatura interior del segundo reactor suficiente
para sus necesidades. De hecho, a la vista de las graficas vemos que el
reactor mas afectado por esta perturbacion es el primero, el cual la asume
perfectamente.

6.0454 3 — Coref 794 3
e — cB1 B
6.0452 - E 7.92 E
6.045 4 b~ A 3 793 v
- E 3
6.0448 3 7.88 3
6.0446 3 7.86
S e i e e e e o A B LA BN (LA B B BN
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80
TIME TIME
Figura 39: Cambios en Cbrefl modelo C Figura 38: Cambios Chref2 disefio C
325.1 i 316.1
325.05 — Tref1 316.05 —:
325 X 316
324 .95 V 315.95 —:
3249 3159 -
T Ty rryrrrrrr L L [RELER FEL e P RO R RSN R |
0 20 40 60 80 100 0 20 40 60 80 100
TIME TIME
Figura 41: Cambios en T1 disefio C Figura 40: Evolucion T2 modelo C

En la figura 38 se observa como la variable modifica poco su valor ante la
perturbacion y ademas vuelve a alcanzar la consigna rapidamente. Lo mismo
ocurre en el segundo reactor (figura 39), el controlador es rapido y eficaz. En
el caso de la temperatura se ve (figura 40) que el primer reactor es el que
mas variacion tiene, como se ha descrito anteriormente, esto es debido a que
la perturbacion se recibe directamente en este reactor. En este caso la
variable sufre una pequena variacion de 0.07°C, la cual es asumible, pero el
tiempo de establecimiento es algo alto. Que el tiempo sea alto es algo normal
debido al tipo de variable que se esta controlando, la temperatura, la cual es
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una variable lenta. Por ejemplo, se tarda mucho en subir o bajar la
temperatura de todo un reactor un solo grado.

4.6.3.- Estructuras en cascada.

En el apartado anterior, se explica como a pesar de un buen control en la
concentracion, el control en la temperatura puede variar y estropear el
sistema. Para solucionar esto se implementaran estructuras en cascada en
todos los modelos.

Gracias a estas estructuras en cascada se conseguira controlar Cb y se
calculara T en funcion de los cambios que sufra Cb.

La estructura en cascada, consta de dos lazos, uno interno y otro externo. El
lazo externo sera el que controle la concentracion de producto a la salida.
Calculara con el dato de concentracion, el error producido entre consigna y
valor real para después calcular la consigna de temperatura correspondiente
para el lazo interno. El lazo interno recibira esa consigna y modificara T
cuanto sea necesario. Para ello regulara el caudal de refrigerante de entrada
a la camisa del reactor.

En estas estructuras el caudal de alimentacion sera constante, no variara. El
caudal que se impondra en cada modelo sera igual al obtenido en lazo abierto
para conseguir un 85% de conversion.

4.6.4.-Sintonia estructuras en cascada.
Se sintonizan de nuevo los PI. El procedimiento para la correcta sintonizacion
es el siguiente:

Se comienza regulando el lazo interno, en este caso corresponde al lazo de
concentracion. Todos los lazos del sistema deberan estar en modo manual.
Cuando ya se ha conseguido regular el lazo, este se pasa a automatico.

Después se sintonizara el lazo externo, es decir, el de temperatura. Cuando
se hayan conseguido las constantes de los reguladores se pondra todo el
sistema en automatico y ya estara listo para comenzar.

Los codigos completos de estos disenos se encuentran en el ANEXO I.- 2.2-
CODIGOS EN LAZO CERRADO: Estructura en cascada.
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Diseno A: Figura 42
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Figura 42: Estructura en cascada Disefio A

Diseno B: Figura 43

[ Frl xzy ;

Figura 43: Estructura en cascada Disefio B
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Diseno C: Figura 44.

CBrefl Trefl

e
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Figura 44: Estructura en cascada Disefo C

Mediante experimentos realizados en simulacién y por métodos de prueba y
error se obtuvieron los siguientes parametros de sintonia de los reguladores.

Para el diseno A las ganancias y los tiempos integrales son los siguientes:
KpT = _1 TlT = 5
KpCb = —2 TiCb - 005

El diseno B cuenta con 4 reguladores Pl y los valores obtenidos para sus
ganancias y tiempos integrales son:

KpTl =-1 Tir1 = 6 KpTZ =-1 Tir, =6
KpCbl =—-0.4 Ticp1 = 2 KpCbZ =—-04 Ticpz = 2

Por ultimo para el diseno C se han obtenido los siguientes valores:

Kpr1 = =50 Tir1 =1 Kprz = =50 Tirz = 1
Kpcpr = —100 Ticpr =1 Kpcpz = =100 Tigpy =1

Pagina: 42



Trabajo de Fin de Grado

4.6.5.- Experimentos realizados

Sancho Albanchez, Marta
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1.- Salto en la consigna: Cbref= 7.905kmol/m3->7.7kmol/m3
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Figura 46: Salto en Cbref disefio A
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Figura 48: Saltos Cbrefl y Cbref2 disefio B
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Figura 45: Evoluciéon de T disefio A
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Figura 47: Evolucién T1y T2 disefio B

Se recuerda que en este tipo de estructura la referencia de temperatura
cambia al cambiar la referencia de concentracion.

Las figuras 45 y 46 corresponden al disenio A. En ellas se observa como la
estructura en cascada ha mejorado el control de temperatura interior del
tangque en comparacion a los lazos simples de PI, el control en concentracion
de producto tiene las mismas caracteristicas que en el apartado anterior.

Para el diseno B, correspondiente a las figuras 47 y 48, al introducir el
sistema en cascada, el sistema pasa a comportarse como un sistema de
segundo orden con fase no minima. En el control de temperatura se dan
mayores fluctuaciones en la variable pero estas se dan en un espacio
temporal muy pequeno, después se consigue el control.

Por ultimo las figuras 49 y 50 exponen lo sucedido en el diseno C para el
mismo cambio en la consigna del segundo tanque Cbref2.

Pagina: 43



kmol/im3

Trabajo de Fin de Grado Sancho Albanchez, Marta 2014-2015

7.95 — Cbref2 259

7.9 Ju——r—

| — cB2 350 If'.

7.75 'l 330 f

77 e 320 '
7.65 310

I | | | | | | &
140 150 160 170 180 190 200 140 150 160 170 180 150 200
TIME e
Figura 50: Salto en Cbref2 disefio C Figura 49: Evolucién T2 disefio C

Para el caso del diseno C, representado por las figuras 49 y 50, se observa
también un comportamiento de sistema de segundo orden. Este diseno es el
mas complicado de los tres propuestos, puesto que lo que pase en el primer
reactor afecta al segundo reactor.

Las graficas estan tomadas a partir del segundo 140 puesto que es lo que
tarda este sistema al completo en llegar al punto estacionario. Primero se da
el estacionario en el reactor 1 y después ya se empieza a estabilizar el
segundo reactor.

El control de concentracion de producto es bastante bueno, no se da mucha
variacion en la variable, aunque se da una fase no minima. No es muy lento
pues sigue a la nueva consigha en unos 10 segundos que es o mismo que
tardan los disenos A y B. Para la temperatura se obtiene unos 5 segundos de
fluctuacion de la variable. Esta fluctia en 10°C, algo que es bastante
corriente en sistemas de este tipo, ademas la consigna se alcanza mas rapido
que en el diseno B.

2.- Salto en la perturbacion Tre (Temperatura del refrigerante a la entrada).

El salto de Tre sera negativo. Se pasara de 300 K a 290K.

. — Tre

282

Frrrr[r r1rr[1 r1rr1rrr1rrr1r1]
0 20 40 60 &0 100
TIME

Figura 51: Salto en Tre dado para todos los disefios

-T2
— Tref2
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Figura 54: Cambios en Cb1 y Cb2 diseiio B Figura 55: Evolucion T1y T2 en disefio B

Las figuras 52 y 53 corresponden al diseno A, y las figuras 54 y 55 al diseno
B. Comparando las figuras 52 y 54 vemos que el diseno B en el lazo de
concentracion, sufre mucha menos perturbacion que el diseno A, aunque la
variacion que toma la variable en dicho diseno es muy pequena y aceptable.
En la realidad no existe medidor de concentracion que distinga en la cuarta
cifra.

Comparando las graficas correspondientes a la evolucion de la temperatura
(figuras 53 y 55), se observa de nuevo que el diseno A sufre mayor oscilacion
en la variable, de aproximadamente 0.03°C, que el diseno B. Ambos lazos
consiguen regular la variable pero el lazo del diseno A es mucho mas lento
que el lazo del diseno B.
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El conjunto de figuras de la 56 hasta la 59 representan el diseno C ante la
perturbacion.

Comparando las graficas 56 y 57 vemos que en el segundo reactor no se da
cambio alguno a la variable, sigue en su estado estacionario inicial, mientras
gue en el primer tanque si se representa la perturbacion pero es demasiado
pequena como para hacer comparaciones. Para el caso de las temperaturas
(figuras 58 y 59) vemos que el primer reactor sufre un leve cambio mientras
que el segundo permanece inalterado.

Este diseno con esta estructura de control absorbe muy bien las
perturbaciones. La perturbacion producida se traduce en un cambio en el
flujo de refrigerante, que al tener mas frio refrigera mejor por tanto con
menos caudal se consigue el mismo resultado.

4.6.-Evaluacion econdmica de las unidades de proceso utilizadas.

En la evaluacion econémica se recogen los precios de los distintos reactores,
de la instrumentacion utilizada y el precio de las materias primas. También se
dara el precio de venta del producto.

4.6.1.- Precio de los reactores:

Para calcular el precio de los reactores se utiliza el Programa CAPCOST. Este
programa esta incluido en Microsoft Excel, y proporciona precios de equipos
de proceso.

— Cbref2
— cB2

-T2
— Tref2
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El problema de este programa es que trabaja con volimenes de equipos muy
altos comparados con los utilizados en este TFG. Se decidid sacar una
ecuacion de relacion precio-volumen de reactor segin Capcost y después se
extrapold a los volimenes aqui utilizados. Los reactores seran de acero
inoxidable, construidos de forma vertical.

En la siguiente ecuacién, no sélo se relaciona el volumen del tanque con su
precio sino que ademas ya tiene anadido el valor del agitador incluyendo toda
Su mecanica.

y = 13699 - x%6127  (ec.4.7.1)
Siendo y el precio en € y x el volumen del reactor.
Los precios finales son:
Diseno A: Un reactor de V=0.5m3 - Coste: 8960€
Diseno B: Dos reactores iguales de V=0.25m3
Coste/unidad=5860€ > Coste total=11720€
Diseno C: Un reactor V=0.3m3 > Coste=6550€

} Coste total=11660€
Un reactor V=0.2m3 - Coste=5110€

4.6.2.- Precio instrumentacion:
La instrumentacion basica utilizada en todos los disenos consta de
termémetros, medidores de concentracion, valvulas y controladores.

Descripcion Precio unitario Bibliografia
Sonda Temperatura 225€ [13]
Control Temperatura 96€ [14]
Vélvulas de paso 300€ [13]
Medidor-controlador de concentracion 430€ [15]
Caudalimetro 1200€ [13]

TABLA: 4.1.- Precios instrumentaciones

Cada reactor incluye 3 sensores de temperatura y su control, un
medidor/controlador de concentraciéon, 4 valvulas y 2 caudalimetros; por lo
qgue el precio por reactor es:

PRECIO INSTRUMENTACION 1 REACTOR: 4993€

4.6.3.- Precio reactivo, producto y refrigerante:
Se busca en bibliografia [16] el precio del reactivo y del producto obtenido:

Precio n-butano: 1m3/h 2>15.60€

Precio i-butano (producto): 1m3->23.14€
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Precio del agua de refrigeracion industrial [17]:

1m3/h > 1.53€

4.6.4.- Precio final de cada diseno:

Se calcula el global de cada uno de los disenos:

DISENOA DISENOB DISENOC

Reactor (€) 8960 11720 11660
Instrumentacion(€) 4993 4993x2 4993x2
Total Fijo (€)** 13953 21706 21646
Refrigerante(€/dia)* 24.48 24.48
Alimentacion (€/dia)* 79.88 129.8
Total consumo diario 104.36 154.30
Produccion (€/dia)* 118.4 192.5
Beneficio diario 14.04 38.2

TABLA: 4.2.- Precios totales

**|os costes fijos serdn amortizables.

2014-2015

*Un dia se considera como 16h, dos turnos de 8h. El dato escrito en la tabla ya es
directamente el precio por el caudal que se utiliza. El caudal escogido es el que usan

los reactores en lazo abierto para conseguir el 85% de produccion (punto 4.6.2).
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4.7 .-Analisis y evaluacion de la operacion.

Se elegira qué estructura seria la mas conveniente para el proceso estudiado
en lo que se refiere a economia y buen control.

El tiempo de establecimiento (ts) y el sobreimpulso (si) se han calculado en
todos los casos para la variable Cb correspondiente de cada diseno. Se ha
distinguido entre cambios en la consigha y perturbaciones.

A la hora de elegir se le dara mucha mas importancia un mejor control en
perturbaciones que en consignas puesto que en un proceso real las
perturbaciones se podran tener a diario mientras que un cambio de consigna
no. Puede que no se cambie la consigna nunca, o se haga cada varios meses.

Ver la tabla adjunta en ANEXO Ill: TABLA COMPARATIVA.

A la vista de la tabla anterior vemos que las estructuras en cascada en
cualquiera de los tres disenos, son mucho mas efectivas que la estructura de
lazos simples de PI. Por lo que la estructura de control elegida sera CASCADA.

La comparacion queda ahora en términos econémicos. Se valoran los precios
de los tanques asi como es beneficio diario obtenido.

En la dltima fila de la tabla se encuentra la amortizacion de cada uno de los
equipos y gracias a ella se elige el disefo C. Se amortiza en un mes mas que
el diseno A, pero los beneficios conseguidos seran mayores.

Hay que recordar que el diseno C funciona y se adapta muy bien siempre y
cuando el sistema sufra perturbaciones pequenas o no se le den cambios de
consigna positivos. Para el caso de la consigna se debe a que es necesario
que entre ambos reactores haya diferencia. Por ejemplo intentar en el primer
reactor llegar a una concentracion de 7 kmol/m3 (75% de conversion)
manteniendo la concentraciéon buscada en el segundo reactor a 7.905
kmol/m?3 (85% de conversion), el proceso da muchas fluctuaciones, se vuelve
mas lento y puede que no llegue nunca a regular. La diferencia minima que
admite el proceso en conversion es que en el segundo reactor se convierta un
20% mas que en el primero. También hay que anadir que este diseno no
admite mas de un 90% de conversion final.

El diseno C es el mas dificil de controlar en comparacion a los demas ya que
existe una gran dependencia entre los reactores y las corrientes que utilizan
son las mismas. Es un proceso mas inestable y por eso se obtuvieron
comportamientos de sistema de segundo orden al realizar los saltos.
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CAPITULO 5.- CONCLUSIONES FINALES.

La metodologia de diseno integrado y control, como ya se ha explicado en el
punto 1.1, sostiene que la sintesis del proceso y el dimensionamiento deben
llevarse a cabo conjuntamente con el sistema de control. Esto se aprecia en
los resultados obtenidos.

Volviendo a la Tabla comparativa incluida en el Anexo lll, como ya se ha
expuesto en el punto 4.7, el diseno elegido seria el C con estructura en
cascada por su gran comportamiento antes perturbaciones y por los
beneficios que produce. Hay que recordar que los volimenes de reactor aqui
tratados son muy pequenos, validos para laboratorios, pero se pueden
extrapolar los resultados a volimenes mayores de reactor que traten mayores
flujos.

Se buscaba justificar la importancia del diseno integrado. En este TFG se ha
utilizado un método de simulacién con ecuaciones algebraicas para tratar el
problema y conseguir los resultados, este procedimiento no es el mas
correcto a la hora de integrar diseno, control y presupuesto. Para realizar un
diseno integrado real se utilizan métodos matematicos que optimizan una
funcion de costo. En dicha funcion de costo se integran tanto el presupuesto
econdmico para el proyecto, como su control automatico y el diseno de los
equipos involucrados. Al optimizar se busca cumplir el presupuesto (y si es
posible minimizarlo) obteniendo un equilibrio en control y dimensiones. Es
decir, se buscar un tamano adecuado de unidad de proceso cuyo control de
proceso sea sencillo. Esto no se ha utilizado en este TFG puesto que esta
fuera del alcance académico de la carrera estudiada. Esta optimizacion se
estudia en cursos superiores.

A pesar de esto, si se consigue justificar parte del diseno integrado. No se ha
tenido un presupuesto fijo, y a la hora de elegir econémicamente se ha
elegido el proceso que mas beneficios produjera. Lo que si se ha buscado ha
sido el equilibrio entre control y dimensionamiento de los equipos. Se propuso
un volumen fijo y se intentd regular para las especificaciones dadas
inicialmente (punto 4.1.1). No se alcanzaba el objetivo, por lo que las
especificaciones tuvieron que cambiar, de hecho los flujos obtenidos en todos
los experimentos son menores que los marcados inicialmente. Esto indica
que de haber realizado todo el diseno de los equipos proponiendo un
volumen, hubiera tocado redisenar puesto que se conseguiria el objetivo
ndmero uno, conseguir una conversion del 85%. Si se hubiera realizado
mediante la funcion de costo de optimizacion, enseguida se hubiera obtenido
gué volumen era el necesario para esas especificaciones en un solo paso.

Este proyecto ha sido realizado ajustandose a los niveles en control y
automatica estudiados en la carrera de Ingenieria Quimica. Aunque se
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obtiene una solucion viable, realmente no es aplicable. Un reactor de estas
caracteristicas es un sistema dificil de controlar, y en cualquier industria su
control no se realizaria con PI, si no que se utilizarian sistemas de control
mucho mas complejos y, a la par, mas fiables.
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ANEXO I; Codigos en EcosimPro.

1.-CODIGOS EN LAZO ABIERTO:

Modelo A. (Fichero: Lazo_abierto.el)

USE MATH

COMPONENT Lazo_abierto

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccidén (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
-— Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol)"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol) ™"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-—- Constantes geométricas del reactor.
REAL A=2 "Superficie de transmisién de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr=0.23 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V =0.5 "Volumen del reactor (m3)"

-- El1 diédmetro del reactor= 0.64 m y la altura es de 1m.
La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-—- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-- Célculo del volumen de la camisa
-- Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracidén del componente
A en la alimentacidén (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a

la entrada del reactor (K)"
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DECLS

REAL ¢ "Flujo volumétrico de la

alimentacién (m3/h)"
REAL Fr "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"

REAL cA "Concentracién del
componente A en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL cB "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL x "Conversion cB/cA0Q"

REAL Tr "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"

REAL T "Temperatura (K)"

REAL Heat "calor intercambiado (kJ/h)"

REAL k "velocidad de reaccion
(1/h)"
INIT

T = 390

Tr = 300

cA 9.3
CONTINUOUS

-— calculo de x

x = cB/cA0

-— calculo de cB

cB = cA0 - cA

-- Velocidad de reaccidn del componente A
k = 3.03 * exp((DH/R)* ((T-333)/(T*333)))

-— balance de masa de A

V*cA' = g*(cA0 - cA)- V*k*cA
-- balance de energia en el reactor
V*rho*Cp*T' = g*rho*Cp* (Te - T) - V*k*cA*DH + Heat

-- calculo del calor intercambiado Heat

Heat = U*A* (Tr-T)

-- balance de energia en la camisa de refrigerante
Vr*rhor*Cpr*Tr' = Fr*rhor*Cpr* (Tre - Tr) - Heat

END COMPONENT
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Modelo B. (Fichero: Paralelo.el)

USE MATH

COMPONENT Paralelo L Abierto

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccidén (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
—-— Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol) ™"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol) ™"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas de los reactores.
REAL Al=1 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vrl=0.12 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V1 =0.25 "Volumen del reactor 1 (m3)"
REAL A2=1 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr2=0.12 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V2 =0.25 "Volumen del reactor 2 (m3)"

-- Los diametros de los reactores D1=D2=0.25 y las alturas
son de lm. La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-—- Célculo del volumen de la camisa
-- Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente
A en la alimentacidén (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a

la entrada del reactor (K)"
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DECLS

REAL gl "Flujo volumétrico de la
alimentacién 1 (m3/h)"

REAL Frl "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"

REAL g2 "Flujo volumétrico de la
alimentacién 1 (m3/h)"

REAL Fr2 "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"

REAL cAl "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL cBl1 "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL x1 "Conversion cB1l/cAQ"

REAL cA2 "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidédn (kmol/m3)"

REAL cB2 "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidédn (kmol/m3)"

REAL x2 "Conversion cB2/cA0"

REAL Trl "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"

REAL T1 "Temperatura (K)"

REAL Tr2 "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"

REAL T2 "Temperatura (K)"

REAL Heatl "calor intercambiado (kJ/h)"

REAL k1 "velocidad de reaccion
(L/h)"

REAL Heat? "calor intercambiado (kJ/h)"

REAL k2 "velocidad de reaccion
(L/h)"
INIT

Tl = 390

Trl 300

cAl 9.3

T2 = 390

Tr2 = 300

cA2 = 9.3
CONTINUOUS
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-- calculo de x1

x1 = cB1l/cA0

—-— calculo de cBl1

cBl = cA0 - cAl

-- Velocidad de reaccidén del componente A
kl = 31.1 * exp((Ea/R)*((T1-360)/(T1*360)))

-- calculo de x2
x2 = cB2/chA0
-- calculo de cB2
cB2 = cAO - cA2
-— Velocidad de reaccidén del componente A
k2 = 31.1 * exp((Ea/R)*((T2-360)/(T2*360)))

-- balance de masa de A REACTOR 1
V1*cAl' = gl*(cA0O - cAl)- V1*kl*cAl
-- balance de energia en el reactor

V1*rho*Cp*T1l' = gl*rho*Cp*(Te - Tl) - V1*kl*cAl*DH -

Heatl
-— calculo del calor intercambiado Heat
Heatl = U*A1*(T1 - Trl)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante

Vrl*rhor*Cpr*Trl' = Frl*rhor*Cpr* (Tre - Trl) + Heatl

-- balance de masa de A REACTOR 2
V2*cA2' = g2* (cA0 - cA2)- V2*k2*cA2
-- balance de energia en el reactor

V2*rho*Cp*T2' = g2*rho*Cp* (Te - T2) - V2*k2*cA2*DH -

Heat?2
-- calculo del calor intercambiado Heat
Heat2 = U*A2* (T2 - Tr2)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante

Vr2*rhor*Cpr*Tr2' = Fr2*rhor*Cpr* (Tre - Tr2) + Heat2

END COMPONENT
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Modelo C. (Fichero: Serie.el)

USE MATH

COMPONENT Serie L Abierto

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccidén (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
—-— Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol)"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisidén de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol) ™"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas de los reactores.
REAL Al1l=0.6 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vrl=0.14 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V1 =0.30 "Volumen del reactor 1 (m3)"
REAL A2=0.4 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr2=0.09 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V2 =0.20 "Volumen del reactor 2 (m3)"

-- Los diametros de los reactores D1=D2=0.25 y las alturas
son de lm. La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-—- Célculo del volumen de la camisa
-- Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente
A en la alimentacidén (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a

la entrada del reactor (K)"
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DECLS
REAL g "Caudal alimentacidédn primer reactor
(m3/h)"
REAL Fr "Flujo refrigerante inicial (m3/h)"
--REAL gl "Flujo volumétrico de la
alimentacidén al segundo reactor (m3/h)"
--REAL Frl "Flujo volumétrico del

refrigerante (m3/h)"

-- REAL g2 "Flujo volumétrico de
salida sel segundo reactor (m3/h)"
--REAL Fr2 "Flujo volumétrico del

refrigerante a la salida del 2° reactor (m3/h)"

REAL cAl "Concentracidén de A a la
salida del reactor 1 (kmol/m3)"
REAL cB1l "Concentracién de B a la
salida del reactor 1 (kmol/m3)"
REAL x1 "Conversién alcanzada primer

reactor cBl/cAQ"

REAL cA2 "Concentracién de A en la
corriente final (kmol/m3)"

REAL cB2 "Concentracién de B en la
corriente final (kmol/m3)"

REAL x2 "Conversion cB2/cAQ"

REAL Trl "Temperatura refrigerante a la
salida del reactor 1 (K)"

REAL T1 "Temperatura en el primer

reactor (K)"

REAL Tr2 "Temperatura refrigerante a la
salida del reactor 2 (K)"
REAL T2 "Temperatura en el segundo

reactor (K)"

REAL Heatl "calor intercambiado ler
Reactor (kJdJ/h)"
REAL k1 "velocidad de reaccidn ler

reactor (1/h)"

REAL Heat?2 "calor intercambiado 2° reactor
(kJ/h)"
REAL k2 "velocidad de reaccidn 2°
reactor (1/h)"
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INIT

Tl = 325

Trl = 305

cAl = 5

T2 = 315

Tr2 = 307

cA2 = 1.395
CONTINUOUS

-- calculo de x1

x1 = cB1l/cA0

—-— calculo de cBl1

cBl = cA0 - cAl

-- Velocidad de reaccidén del componente A
kl = 3.03 * exp((DH/R)*((T1-333)/(T1*333)))

-— calculo de x2
x2 = cB2/cA0
-— calculo de cB2
cB2 = ¢cBl + (cAl - cA2)
-— Velocidad de reaccidén del componente A
k2 = 3.03 * exp((DH/R)* ((T2-333)/(T2*333)))

-- balance de masa de A REACTOR 1
V1*cAl' = g*(cA0 - cAl)- V1*kl*cAl
-- balance de energia en el reactor

Heatl
—-— calculo del calor intercambiado Heat
Heatl = U*A1*(Trl-T1)
Vrl*rhor*Cpr*Trl' = Fr*rhor*Cpr* (Tre - Trl)
-— balance de masa de A REACTOR 2
V2*cA2' = g* (cAl - cA2)- V2*k2*cA2
-- balance de energia en el reactor
Heat?2
—-— calculo del calor intercambiado Heat

Heat2 = U*A2* (Tr2-T2)

Vr2*rhor*Cpr*Tr2' = Fr*rhor*Cpr* (Trl - Tr2)

END COMPONENT

V1*rho*Cp*T1l' = g*rho*Cp*(Te - Tl) - V1*kl*cAl*DH +

-- balance de energia en la camisa de refrigerante

V2*rho*Cp*T2' = g*rho*Cp* (Tl - T2) - V2*k2*cA2*DH +

-- balance de energia en la camisa de refrigerante
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2.-CODIGOS EN LAZO CERRADO

2.1.- Codigos de lazos cerrados PI simples:

DISENO A: (Fichero: PID.el)

USE MATH

COMPONENT PID

DATA

-— Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccidén (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
-— Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol)"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol) ™"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas del reactor.
REAL A=2 "Superficie de transmisidn de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr=0.23 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V =0.5 "Volumen del reactor (m3)"

-- E1 didmetro del reactor= 0.64 m y la altura es de 1m.

La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-—- Célculo del volumen de la camisa
-- Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la

alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente

A en la alimentacidédn (kmol/m3)"
REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante
la entrada del reactor (K)"
-— Parédmetros controladores:
REAL KTreg = -5

a
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REAL TTinteg =
REAL Kcbreg =
REAL Tcbinteg =

0
-0

.8
.2

.5

"Flujo volumétrico
(m3/h)"
"Flujo volumétrico del

"Concentracidén del

mezcla de reaccidén (kmol/m3)"
"Concentracidén del
mezcla de reaccidn (kmol/m3)"

"Conversion cB/cAQ"

"Temperatura media del
(K) "
"Temperatura

encamisado
(K) "

"calor intercambiado (kJ/h)"
"velocidad de reaccion

DECLS
REAL g
de la alimentacidén
REAL Fr
refrigerante (m3/h)"
REAL cA
componente A en la
REAL cB
componente B en la
REAL x
REAL Tr
refrigerante en el
REAL T
REAL Heat
REAL k
(1/h)"
—--Controladores

REAL upT,uiT,

-—-Referencias

PI

upCb, uiCb

REAL Tref, Cbref

2014-2015

INIT
T = 390
Tr =300
cA =9.3
CONTINUOUS
-—- calculo de x
x = cB/cA0
—— calculo de cB
cB = cAQ0 - cA
-- Velocidad de reaccidén del componente A
k = 3.03 * exp((DH/R)* ((T-333)/(T*333)))

-— balance de masa de A
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V*cA' = g*(cAQ0 - cA)- V*k*cA
-- balance de energia en el reactor
V*rho*Cp*T' = g*rho*Cp* (Te - T) - V*k*cA*DH + Heat

-- calculo del calor intercambiado Heat
Heat = U*A* (Tr-T)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante

Vr*rhor*Cpr*Tr' = Fr*rhor*Cpr* (Tre - Tr) - Heat
-—-Controladores:

-— Controlador PI TEMPERATURA

upT = KTreg* (Tref-T)

uiT' = KTreg* (Tref-T)/TTinteg

Fr = min(max (0, upT + uiT),100)

-= Controlador PI Cb

upCb = Kcbreg* (Cbref-cB)
uiCb' = Kcbreg* (Cbref-cB)/Tcbinteg
q = min(max (0, upCb + uiCb),1.2)

END COMPONENT

DISENO B: (Fichero: Paralelo_PID.el)

USE MATH

COMPONENT Paralelo PID

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccién (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
-—- Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol)"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol)"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas de los reactores.
REAL Al=1 "Superficie de transmisién de

calor del encamisado (m2)"
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REAL Vrl=0.12
refrigeracion (m3)"
REAL V1 =0.25

REAL A2=1
calor del encamisado
REAL Vr2=0.12

(mz) "

"Volumen de la camisa de
"Volumen del reactor 1 (m3)"

"Superficie de transmisidén de

"Volumen de la camisa de

refrigeracion (m3)"
REAL V2 =0.25 "Volumen del reactor 2 (m3)"
-- Los diametros de los reactores D1=D2=0.25 y las alturas
son de 1m. La separacidédn entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-— C4lculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-- Calculo del volumen de la camisa
-— Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-— Variables a la entrada
REAL Te = 390
alimentacién (K)"
REAL cAO = 9.3
A en la alimentacidén
REAL Tre = 300
la entrada del reactor (K)

"Temperatura de entrada de la

"Concentracidn
(kmol/m3) "
"Temperatura del refrigerante a

del componente

-—- Parédmetros controladores:

REAL KTregl = -1
REAL TTintegl = 6
REAL Kcbregl = -0.4

REAL Tcbintegl = 2

REAL KTreg2 = -1
REAL TTinteg2 = 6
REAL Kcbreg2 = -0.4
REAL Tcbinteg2 = 2

DECLS

REAL gl "Flujo volumétrico de la
alimentacidén 1 (m3/h)"

REAL Frl "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"

REAL g2 "Flujo volumétrico de la
alimentacién 1 (m3/h)"

REAL Fr2 "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"

REAL cAl "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidédn (kmol/m3)"

REAL cBl1 "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"
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REAL x1 "Conversion cBl/cA0"

REAL cA2 "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL cB2 "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL x2 "Conversion cB2/cA0"

REAL Trl "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"

REAL T1 "Temperatura (K)"

REAL Tr2 "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"

REAL T2 "Temperatura (K)"

REAL Heatl "calor intercambiado (kJ/h)"

REAL k1 "velocidad de reaccion
(l/h) "

REAL Heat?2 "calor intercambiado (kJ/h)"

REAL k2 "velocidad de reaccion

(1/h)"

-—-Controladores PI
REAL upTl, uiTl, upCbl, uiCbl, upT2, uiT2, upCb2,
uiCb2

--Referencias
REAL Tref, Cbref
INIT

Tl = 310
Trl = 300
cAl = 9.3

CONTINUOUS

-- calculo de x1

x1 = cB1l/cA0

-- calculo de cBl

cBl = cA0 - cAl

-- Velocidad de reaccidén del componente A
kl = 3.03* exp((DH/R)* ((T1-333)/(T1*333)))

-— calculo de x2
x2 = cB2/cA0
-— calculo de cB2
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cB2 = cAQ0 - cAZ
-- Velocidad de reaccidén del componente A
k2 = 3.03 * exp((DH/R)* ((T2-333)/(T2*333)))

-- balance de masa de A REACTOR 1
V1*cAl' = gl*(cAO0 - cAl)- V1l*kl*caAl
-- balance de energia en el reactor

V1*rho*Cp*T1l' = gl*rho*Cp*(Te - Tl) - V1*kl*cAl*DH +

Heatl
-— calculo del calor intercambiado Heat
Heatl = U*Al* (Trl-T1)
-— balance de energia en la camisa de refrigerante

Vrl*rhor*Cpr*Trl' = Frl*rhor*Cpr* (Tre - Trl) - Heatl

-- balance de masa de A REACTOR 2
V2*cA2' = g2* (cA0 - cA2)- V2*k2*cA2
-- balance de energia en el reactor

V2*rho*Cp*T2' = g2*rho*Cp* (Te - T2) - V2*k2*cA2*DH +

Heat?2
-— calculo del calor intercambiado Heat
Heat2 = U*A2* (Tr2-T2)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante

Vr2*rhor*Cpr*Tr2' = Fr2*rhor*Cpr* (Tre - Tr2) - Heat?2
—-—-Controladores:
-— REACTOR 1
-— Controlador PI TEMPERATURA
upTl = KTregl* (Tref-T1)
uiTl' = KTregl* (Tref-T1l)/TTintegl
Frl = min(max (0, upTl + uiTl),10)

- Controlador PI Cb

upCbl = Kcbregl* (Cbref-cBl)

uiCbl' = Kcbregl* (Cbref-cRBl)/Tcbintegl

gl = min(max (0, upCbl + uiCbl),1.2)
-— REACTOR 2
- Controlador PI TEMPERATURA

upT2 = KTreg2* (Tref-T2)

uiT2' = KTreg2* (Tref-T2)/TTinteg2

Fr2 = min(max (0, upT2 + uiT2),10)

- Controlador PI Cb

upCb2 = Kcbreg2* (Cbref-cB2)
uiCb2' = Kcbreg2* (Cbref-cB2)/Tcbinteg2
g2 = min(max (0, upCb2 + uiCb2),1.2)

END COMPONENT
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DISENO C: (Fichero: Serie_Pl.el)

USE MATH

COMPONENT Serie PID

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccidén (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
-— Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol) ™"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisidén de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol)"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas de los reactores.
REAL Al=0.6 "Superficie de transmisidn de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vrl=0.14 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V1 =0.30 "Volumen del reactor 1 (m3)"
REAL A2=0.4 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr2=0.09 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V2 =0.20 "Volumen del reactor 2 (m3)"

-- Los diametros de los reactores D1=D2=0.25 y las alturas
son de lm. La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-—- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-—- Célculo del volumen de la camisa
-- Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente
A en la alimentacidén (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a

la entrada del reactor (K)"
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-— Parédmetros controladores:

REAL KTregl = -2
REAL TTintegl = 6
REAL Kcbregl = -6

REAL Tcbintegl =1

REAL KTreg2 = -5
REAL TTinteg2 = 8
REAL Kcbreg2 = -11

REAL Tcbinteg2 =1

DECLS
REAL FrO0 "Flujo refrigerante que entra al primer
reactor (m3/h)"
REAL Frl "Flujo volumétrico del

refrigerante que entra al segundo reactor (m3/h)"

REAL g0 "Flujo alimentacién (m3/h)"
REAL gl "Flujo volumétrico de la
alimentacién al segundo reactor (m3/h)"

REAL cAl "Concentracién de A a la
salida del reactor 1 (kmol/m3)"
REAL cBl1 "Concentracién de B a la
salida del reactor 1 (kmol/m3)"
REAL x1 "Conversién alcanzada primer

reactor cBl/cA0"

REAL cA2 "Concentracién de A en la
corriente final (kmol/m3)"

REAL cB2 "Concentracién de B en la
corriente final (kmol/m3)"

REAL x2 "Conversion cB2/cAQ0"

REAL Trl "Temperatura refrigerante a la
salida del reactor 1 (K)"

REAL T1 "Temperatura en el primer

reactor (K)"

REAL Tr2 "Temperatura refrigerante a la
salida del reactor 2 (K)"
REAL T2 "Temperatura en el segundo

reactor (K)"

REAL Heatl "calor intercambiado ler
Reactor (kJ/h)"
REAL k1 "velocidad de reaccidén ler

reactor (1/h)"

REAL Heat? "calor intercambiado 2° reactor
(kJ/h)"
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REAL k2 "velocidad de reaccidén 2°
reactor (1/h)"

--Controladores PI
REAL upTl, uiTl, upCbl, uiCbl, upT2, uiT2, upCb2,
uiCb2

-—-Referencias

REAL Trefl, Cbrefl, Tref2, Cbref2
INIT

Tl = 390

Trl = 300

cAl = 3.255

T2 = 330

Tr2 = 300

cA2 = 1.395
CONTINUOUS

-- calculo de x1

x1 = cB1l/cA0

-- calculo de cBl1

cBl = cAO - cAl

-- Velocidad de reaccidén del componente A
kl = 3.03 * exp((DH/R)* ((T1-333)/(T1*333)))

-— calculo de x2
x2 = cB2/cA0
-— calculo de cB2
cB2 = ¢cBl + (cAl - cA2)
-- Velocidad de reaccidén del componente A
k2 = 3.03 * exp((DH/R)* ((T2-333)/(T2*333)))

-- balance de masa de A REACTOR 1

V1*cAl' = g0* (cA0O - cAl)- V1*kl*cAl

-- balance de energia en el reactor

V1*rho*Cp*T1l' = g0*rho*Cp* (Te - T1l) - V1*kl*cAl*DH +
Heatl

-- calculo del calor intercambiado Heat

Heatl = U*Al* (Trl-T1)

-- balance de energia en la camisa de refrigerante

Vrl*rhor*Cpr*Trl' = FrO*rhor*Cpr* (Tre - Trl) - Heatl

-- balance de masa de A REACTOR 2

V2*cA2' = gl*(cAl - cA2)- V2*k2*cA2

-- balance de energia en el reactor

V2*rho*Cp*T2' = gl*rho*Cp* (Tl - T2) - V2*k2*cA2*DH +
Heat?2

-— calculo del calor intercambiado Heat

Heat2 = U*A2* (Tr2-T2)
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-— balance de energia en la camisa de refrigerante

Vr2*rhor*Cpr*Tr2' = Frl*rhor*Cpr* (Trl - Tr2) - Heat?2
-—-Controladores:
-= REACTOR 1
-= Controlador PI TEMPERATURA
upTl = KTregl* (Trefl-T1)
uiTl' = KTregl* (Trefl-T1)/TTintegl
FrO = min(max (0, upTl + wiTl),10)

-— Controlador PI Cb

upCbl = Kcbregl* (Cbrefl-cBl)
uiCbl' = Kcbregl* (Cbrefl-cBl)/Tcbintegl
g0 = min(max (0, upCbl + uiCbl),10)
- REACTOR 2
- Controlador PI TEMPERATURA
upT2 = KTreg2* (Tref2-T2)
uiT2' = KTreg2* (Tref2-T2)/TTinteg?2
Frl = min(max (0, upT2 + uiT2),10)

-— Controlador PI Cb
upCb2 = Kcbreg2* (Cbref2-cB2)
uiChb2' Kcbreg2* (Cbref2-cB2) /Tcbinteg?2

gl = min (max (0, upCb2 + uiCb2),10)

END COMPONENT

2.2.-Codigos en lazo cerrado estructura cascada.

DISENO A: (Fichero: CASCADA.el)

USE MATH

COMPONENT CASCADA

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccidédn (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
-—- Constantes de la reaccidén exotérmica
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REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol)"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol)"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas del reactor.
REAL A=2 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr=0.23 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V =0.5 "Volumen del reactor (m3)"

-- El1 diédmetro del reactor= 0.64 m y la altura es de 1m.
La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-—- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-- Calculo del volumen de la camisa
-— Vr = PI*(D+2*dc) * (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacién (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente
A en la alimentacidédn (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a
la entrada del reactor(K)"

REAL g=0.32 "Flujo volumétrico de la

alimentacién (m3/h)"

-—- Parédmetros controladores:

REAL KTreg = -1
REAL TTinteg = 5
REAL Kcbreg = -2

REAL Tcbinteg = 0.05
DECLS

REAL Fr "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"

REAL cA "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL cB "Concentracién del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"

REAL x "Conversion cB/cAQ"

REAL Tr "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"

REAL T "Temperatura (K)"

REAL Heat "calor intercambiado (kJ/h)"
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REAL k "velocidad de reaccion
(1/h)"

-—-Controladores PI
REAL upT,uiT, upCb, uiCb

-—-Referencias
REAL Tref, Cbref

INIT
T = 390
Tr = 300
cA = 1.40
CONTINUOUS
-— calculo de x
x = cB/cA0
-— calculo de cB
cB = cA0 - cA
-- Velocidad de reaccién del componente A
k = 3.03 * exp((DH/R)* ((T-333)/(T*333)))
-— balance de masa de A
V*cA' = g*(cA0 - cA)- V*k*cA
-- balance de energia en el reactor
V*rho*Cp*T' = g*rho*Cp* (Te - T) - V*k*cA*DH + Heat
-- calculo del calor intercambiado Heat
Heat = U*A* (Tr-T)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante
Vr*rhor*Cpr*Tr' = Fr*rhor*Cpr* (Tre - Tr) - Heat
--CASCADA

-— Controlador PI TEMPERATURA
-— Controlador PI Cb
upCb = Kcbreg* (Cbref-cB)
uiCb' = Kcbreg* (Cbref-cB)/Tcbinteg
Tref= min (max (40, upCb + uiCb),600)

upT = KTreg* (Tref-T)
uiT' = KTreg* (Tref-T)/TTinteg

Fr= min(max (0, upT + uiT),2)

END COMPONENT
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DISENO B: (Fichero: Paralelo_CASCADA.el)

USE MATH

COMPONENT Paralelo CASCADA

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccién (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
—-— Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol) ™"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de
transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol)"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas de los reactores.
REAL Al=1 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vrl=0.12 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V1 =0.25 "Volumen del reactor 1 (m3)"
REAL A2=1 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr2=0.12 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V2 =0.25 "Volumen del reactor 2 (m3)"

-- Los diametros de los reactores D1=D2=0.25 y las alturas
son de lm. La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-- calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-—- Célculo del volumen de la camisa
-- Vr = PI*(D+2*dc)* (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente
A en la alimentacidén (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a

la entrada del reactor (K)"
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-— Parédmetros controladores:

REAL KTregl = -1
REAL TTintegl = 5
REAL Kcbregl = -0.4
REAL Tcbintegl = 2
REAL KTreg2 = -1
REAL TTinteg2 = 5
REAL Kcbreg2 = -0.4
REAL Tcbinteg2 = 2
DECLS
REAL gl "Flujo volumétrico de la
alimentacién 1 (m3/h)"
REAL Frl "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"
REAL g2 "Flujo volumétrico de la
alimentacidén 1 (m3/h)"
REAL Fr2 "Flujo volumétrico del
refrigerante (m3/h)"
REAL cAl "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidédn (kmol/m3)"
REAL cB1l "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"
REAL x1 "Conversion cBl/cAQ"
REAL cA2 "Concentracidén del
componente A en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"
REAL cB2 "Concentracidén del
componente B en la mezcla de reaccidén (kmol/m3)"
REAL x2 "Conversion cB2/cAQ0"
REAL Trl "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"
REAL T1 "Temperatura (K)"
REAL Tr2 "Temperatura media del
refrigerante en el encamisado (K)"
REAL T2 "Temperatura (K)"
REAL Heatl "calor intercambiado (kJ/h)"
REAL k1 "velocidad de reaccion
(L/h)"
REAL Heat?2 "calor intercambiado (kJ/h)"
REAL k2 "velocidad de reaccion
(L/h)"

—-—-Controladores PI
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REAL upTl, uiTl, upCbl, uiCbl, upT2, uiT2, upCb2,
uiCb2

--Referencias
REAL Trefl, Cbrefl, Tref2, Cbref2

INIT
Tl = 310
Trl = 300
cAl = 9.3
T2 = 310
Tr2 = 300
cA2 9.3
CONTINUOUS

-— calculo de x1

x1 = cB1l/cA0

-— calculo de cBl

cBl = cAO0 - cAl

-— Velocidad de reaccidén del componente A
kl = 3.03* exp((DH/R)* ((T1-333)/(T1*333)))

-— calculo de x2
x2 = cB2/cA0
-— calculo de cB2
cB2 = cAQ0 - cA2
-- Velocidad de reaccidén del componente A
k2 = 3.03 * exp((DH/R)* ((T2-333)/(T2*333)))

-- balance de masa de A REACTOR 1
V1*cAl' = gl*(cA0O - cAl)- V1*kl*cAl
-- balance de energia en el reactor

Heatl
-- calculo del calor intercambiado Heat
Heatl = U*Al* (Trl-T1)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante

-- balance de masa de A REACTOR 2
V2*cA2' = g2* (cA0 - cA2)- V2*k2*cA2
-- balance de energia en el reactor

Heat?2
-- calculo del calor intercambiado Heat
Heat2 = U*A2* (Tr2-T2)
-- balance de energia en la camisa de refrigerante

V1*rho*Cp*T1l' = gl*rho*Cp*(Te - Tl) - V1*kl*cAl*DH +

Vrl*rhor*Cpr*Trl' = Frl*rhor*Cpr* (Tre - Trl) - Heatl

V2*rho*Cp*T2' = g2*rho*Cp* (Te - T2) - V2*k2*cA2*DH +

Vr2*rhor*Cpr*Tr2' = Fr2*rhor*Cpr* (Tre - Tr2) - Heat2
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--Controladores:
-— REACTOR 1
-- Controlador PI Cb
upCbl = Kcbregl* (Cbrefl-cBl)
uiCbl' = Kcbregl* (Cbrefl-cBl)/Tcbintegl

Trefl= min(max (0, upCbl + uiCbl),400)
-— Controlador PI TEMPERATURA

upTl = KTregl* (Trefl-T1)
uiTl' = KTregl* (Trefl-T1)/TTintegl
Frl = min(max (0, upTl + wiTl),10)
- REACTOR 2
-— Controlador PI Cb
upCb2 = Kcbreg2* (Cbref2-cB2)
uiCb2' = Kcbreg2* (Cbref2-cB2) /Tcbinteg2
Tref2 = min(max (0, upCb2 + uiCb2),400)

-— Controlador PI TEMPERATURA
upT2 = KTreg2* (Tref2-T2)
uiT2' KTreg2* (Tref2-T2) /TTinteg?2

Fr2 = min(max (0, upT2 + uiT2),10)

END COMPONENT

DISENO C: (Fichero: Serie_CASCADA.el)

USE MATH

COMPONENT Serie CASCADA

DATA

-- Constantes quimicas y fisicas reactivo y producto

REAL rho = 20.657 "Densidad de la corriente
de alimentacién, butano (kg/m3)"

REAL rhor = 984.79 "Densidad de la corriente de
refrigerante, agua (kg/m3)"

REAL Cp = 2.2867 "Capacidad calorifica de la
mezcla de reaccién (kJ/kg K)"

REAL Cpr = 4.1837 "Capacidad calorifica del

refrigerante (kJ/kg K)"
-—- Constantes de la reaccidén exotérmica

REAL DH = -6900 "Calor de reaccidén de la reaccidn
(kJ/kmol) ™"
REAL U = 2022 "Coeficiente global de

transmisién de calor (kJ/h m2 K)"
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REAL Ea=65700 "Energia de activacidén en
(kJ/kmol) ™"
REAL R=8.314 "Constante de los gases"
-- Constantes geométricas de los reactores.
REAL Al=0.6 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vrl=0.14 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V1 =0.30 "Volumen del reactor 1 (m3)"
REAL A2=0.4 "Superficie de transmisidén de
calor del encamisado (m2)"
REAL Vr2=0.09 "Volumen de la camisa de
refrigeracion (m3)"
REAL V2 =0.20 "Volumen del reactor 2 (m3)"

-- Los diametros de los reactores D1=D2=0.25 y las alturas
son de lm. La separacidén entre camisa-reactor es de 0.1lm.
-- Célculo del volumen del reactor
--V = PI*D*D*L /4
-— calculo de la superficie
-— A = PI*D*L
-- Calculo del volumen de la camisa
-— Vr = PI*(D+2*dc) * (D+2*dc)*L/4 - PI*D*D*L/4

-—- Variables a la entrada

REAL Te = 390 "Temperatura de entrada de la
alimentacidén (K)"

REAL cAO0 = 9.3 "Concentracién del componente
A en la alimentacidédn (kmol/m3)"

REAL Tre = 300 "Temperatura del refrigerante a
la entrada del reactor(K)"

REAL g=0.52 "Flujo alimentacidén (m3/h)"

-—- Parédmetros controladores:

REAL KTregl = -100
REAL TTintegl =1
REAL Kcbregl = -100

REAL Tcbintegl =1

REAL KTreg2 = -100
REAL TTinteg2 =1
REAL Kcbreg2 = -100

REAL Tcbinteg2 =1

DECLS
REAL Fro0 "Flujo refrigerante que entra al primer
reactor (m3/h)"
REAL Frl "Flujo volumétrico del

refrigerante que entra al segundo reactor (m3/h)"

REAL cAl "Concentracidén de A a la
salida del reactor 1 (kmol/m3)"
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REAL cBl

REAL x1
reactor cBl/cAQ"

cA?2
final

REAL
corriente

REAL cB2
corriente final

REAL x2

REAL Trl
salida del reactor 1

REAL T1
reactor (K)"

(K) \AJ

REAL Tr2
salida del reactor 2

REAL T2
reactor (K)"

(K) A

REAL Heatl
Reactor (kJ/h)"

REAL k1
reactor (1/h)"

REAL Heat?2
(kJ/h)"
REAL k2
reactor (1/h)"

--Controladores PI
REAL upTl, uiTl,
uiCb2

-—-Referencias
REAL Trefl, Cbrefl,

INIT

Tl = 390
Trl = 300
cAl = 3.255

T2 = 330
Tr2 = 300
cA2 = 1.395

CONTINUOUS
-— calculo de x1

x1 = cB1l/cA0
-— calculo de cBl

(kmol/m3)™"

(kmol/m3)™"
"Conversion cB2/cAQ"

upCbl,

Tref2,

"Concentracién de B a la

salida del reactor 1 (kmol/m3)"
"Conversidén alcanzada primer

"Concentracidén de A en la

"Concentracidén de B en la

"Temperatura refrigerante a la

"Temperatura en el primer

"Temperatura refrigerante a la

"Temperatura en el segundo

"calor intercambiado ler

"velocidad de reaccidén ler

"calor intercambiado 2° reactor

"velocidad de reaccidn 2°
uiCbl, uiT2,

upT2, upCb2,

Cbref2
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cBl = cA0 - cAl
-- Velocidad de reaccidén del componente A
kl = 3.03 * exp((DH/R)* ((T1-333)/(T1*333)))

-— calculo de x2

k2

Heatl

Heat?2

x2 = cB2/cA0

-— calculo de cB2

cB2 = cBl + (cAl - cA2)

-— Velocidad de reaccidén del componente A

= 3.03 * exp((DH/R)*((T2-333)/(T2*333)))

-- balance de masa de A REACTOR 1

V1*cAl' = g*(cA0 - cAl)- V1*kl*cAl

-- balance de energia en el reactor

V1*rho*Cp*T1l' = g*rho*Cp*(Te - Tl) - V1*kl*cAl*DH +

-- calculo del calor intercambiado Heat

Heatl = U*Al* (Trl-T1)

-- balance de energia en la camisa de refrigerante
Vrl*rhor*Cpr*Trl' = FrO*rhor*Cpr* (Tre - Trl) - Heatl

-— balance de masa de A REACTOR 2

V2*cA2' = g*(cAl - cA2)- V2*k2*cA2
-—- balance de energia en el reactor
V2*rho*Cp*T2' = g*rho*Cp* (Tl - T2) - V2*k2*cA2*DH +

-- calculo del calor intercambiado Heat

Heat2 = U*A2* (Tr2-T2)

-- balance de energia en la camisa de refrigerante
Vr2*rhor*Cpr*Tr2' = Frl*rhor*Cpr* (Trl - Tr2) - Heat?2

—--Controladores:
REACTOR 1
-— Controlador PI Cb
upCbl = Kcbregl* (Cbrefl-cBl)
uiCbl' = Kcbregl* (Cbrefl-cBl)/Tcbintegl

Trefl= min(max (310, upCbl + uiCbl),400)

-= Controlador PI TEMPERATURA

upTl = KTregl* (Trefl-T1)
uiTl' = KTregl* (Trefl-T1)/TTintegl
Fr0 = min(max (0, upTl + uiTl),10)
REACTOR 2
- Controlador PI Cb
upCb2 = Kcbreg2* (Cbref2-cB2)
uiCb2' = Kcbreg2* (Cbref2-cB2) /Tcbinteg2
Tref?2 = min(max (310, upCb2 + uiCb2),400)
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upT?2
uiT2'"

Frl

Controlador PI TEMPERATURA
KTreg2* (Tref2-T2)
KTreg2* (Tref2-T2) /TTinteg2

END COMPONENT

min (max (0,

upT2 + uiT2),10)
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ANEXO lI: Simbologia utilizada.

SIMBOLO UNIDADES | SIGNIFICADO

2014-2015

Constantes quimicas y fisicas
Pa kg/m® Densidad alimentacién (butano)
Dr kg/m? Densidad refrigerante (agua)
Cpa kl/kg-K Capacidad calorifica alimentacion
Cp, kJ/kg-K Capacidad calorifica refrigerante
dH ki/kmol Calor de reaccién
u kJ/h-m?-K Coeficiente global de transmisién de calor
Ea kJ/mol Energia de activaciéon
R kJ/kmol-K Constante de los gases
Constantes geométricas
A m’ Area intercambio de calor
Vv m’ Volumen reactor
Vr m’ Volumen camisa reactor
Variables del proceso
Te K Temperatura entrada alimentacion
T K Temperatura interior del reactor
Tre K Temperatura del refrigerante a la entrada a la camisa
Tr K Temperatura refrigerante a la salida de la camisa
Ca0 kmol/m? Concentracion reactivo a la entrada al reactor
Ca kmol/m? Concentracion reactivo a la salida del reactor
Cb kmol/m? Concentracion producto a la salida del reactor
Fr m>/h Flujo de refrigerante
q m>/h Flujo de alimentacion
X -- Conversiodn final alcanzada
k h* Velocidad de reaccién componente A
Otras
TFG Trabajo de Fin de Grado
Pl --- Control proporcional-integral
RGA Matriz de ganancias relativas
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ANEXO Ill: TABLA COMPARATIVA

[ oseNoa T oseNos [ osNoc ]
PID CASCADA PID CASCADA PID CASCADA
ts(seg) Si (%) ts(seg) Si (%) ts(seg) Si (%) ts(seg) Si (%) ts(seg) Si (%) ts(seg) Si (%)
Consigna 5 0 15 0 10 0 10 0.01 2 0 16 0.01
Perturbacion 0 0 15 0 10 0.1 0 0 2 0.01 0 0
Precio material 13,953.00 € 21,706.00 € 21,646.00 €
Coste diaro 104.36 € 104.36 € 192.50 €
Beneficio diario 118.40 € 118.40 € 156.30 €
Beneficio anual 28,416.00 € 28,416.00 € 37,512.00 €
Amortizacion 6 meses 9 meses 7 meses

TABLA: 4.8.1.- Comparativa control-econémico

*En este modelo se da fase no minima, ademas de que necesita mayor tiempo de establecimiento inicial.

**si>Sobreimpuls
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