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Resumen. En el presente Trabajo Especial de Grado se desarrollo la simulacion
dindmica de una planta compresora de gas natural, asi como la implementacién de
algoritmos avanzados de control de carga y control antisurge para dicha planta
mediante el empleo del simulador UNISIM-Design. El proceso esta conformado
por dos trenes de compresion que operan en paralelo y de forma idéntica; cada
tren se compone de siete etapas de compresion que a su vez incluyen,
intercambiadores de calor, los separadores-depuradores de liquido, ademas de las
principales véalvulas y sistemas de control. La funcion del proceso es
acondicionar el gas para su uso en diversas plantas y en pozos para levantamiento
artificial de crudo e inyeccion a yacimientos para recuperacion secundaria. La
simulacion fue creada en dos etapas, comenzando con el estado estacionario, su
validacion y posteriormente el estado dindmico o no estacionario y su validacion.
Se obtuvo a través de la simulacion dindmica la validez de la misma por medio de
la comparacién con los valores de la planta en condiciones de disefio, incluyendo
operacion normal de la misma y escenarios especiales, como caida de una etapa
de compresion, bloqueo de las estaciones de flujo que alimentan a los trenes de
compresion, entre otros. Se propusieron y probaron estrategias avanzadas de
control de distribucion de carga que permiten el funcionamiento adecuado de la
planta ante la presencia de perturbaciones criticas como la caida de varias
estaciones de flujo, asi como el algoritmo de control antisurge que protege los
equipos evitando el fenémeno de surge en los compresores; resultando asi una
herramienta de simulacién que permitié la evaluacion de algoritmos de control
avanzado para este proceso de compresion cuya implementacion se traducira en el
ahorro de recursos econdmicos ya que aumentarian significativamente la
productividad de la planta. De igual forma, las estrategias de control desarrolladas
permiten el funcionamiento adecuado de la planta ante la presencia de
perturbaciones, obteniendo de esta forma una herramienta para la evaluacion de
algoritmos de control dtiles en los procesos de compresion que se traduce en el
ahorro de recursos econdmicos y de tecnologia.
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INTRODUCCION

Actualmente la industria quimica y petroquimica posee un continuo desarrollo
hacia las areas de compresion de gas natural, por lo cual es necesario la busqueda
y desarrollo de estrategias de control que permitan la operacion eficiente y segura

en este tipo de plantas.

Por otra parte, el creciente avance en materia de simulacion de procesos cobra
gran importancia cada afio, dada las grandes ventajas que posee, entre otras, la
obtencion de los pardmetros de operacidbn mas adecuados para la planta,
entrenamiento de operadores y, por tanto, ahorro de recursos econdémicos y

tiempo; siendo entonces pertinente la inversion de recursos en dicho area.

El presente Trabajo Especial de Grado posee como meta la elaboracion de la
simulacion dinamica de una planta compresora de gas natural, asi como la
programacion de las estrategias de control de carga (capacidad) y control
antisurge. La metodologia empleada para el cumplimiento de cada uno de los
objetivos propuestos en este trabajo se inicia con la recopilacion y andlisis de la
informacion bibliogréafica, continta con el planteamiento de los fundamentos de
la investigacion, el disefio de la simulacion en estado estacionario y
posteriormente la simulacion dindmica empleando el software UNISIM-Design; al
igual que el desarrollo de las estrategias de control. Se prueban los distintos
escenarios y perturbaciones tipicas a la planta, tales como la caida de una etapa de
compresion, bloqueo o falla de las estaciones de flujo que alimentan a la planta,
con el fin de verificar la validez y correcto funcionamiento tanto de la simulacién
como de los algoritmos de control implementados y de la capacidad de respuesta
y rechazo ante dichas perturbaciones. Seguidamente, se analiza tales resultados y

discute en forma comparativa con los valores de planta en condiciones de disefio.

Por ultimo, se presentan las conclusiones obtenidas de este estudio, entre las
cuales destaca la utilidad comprobada que posee el implementar estrategias de
control para el flujo que procesa un compresor, tanto para satisfacer la demanda o

consumo de gas comprimido aguas abajo (control de carga) como para la



proteccion y seguridad del equipo y personal (control antisurge). De igual modo,
se aprecia la importancia que a nivel de ingenieria de procesos representa la
simulacion de un sistema de compresion real. Entre las recomendaciones se
incluye profundizar en el estudio del evento de surge (oleaje en el compresor) con
el fin de comprender mejor dicho proceso y construir asi una mejor simulacion

para de esta forma desarrollar una estrategia de control mas efectiva.



CAPITULO |

FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION

I.LIPLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA
Todo proceso de compresion de gas posee la necesidad de controlar diversas variables

de interés. La variable a controlar dependera del tipo de proceso de compresion
involucrado. Entre las variables mas comunes a controlar se encuentran: presion de
succion, presion de descarga, flujo maésico o flujo volumétrico compensado por
temperatura y presion (capacidad). Actualmente en la industria quimica y petroquimica
los procesos de compresion de gas natural (GN) juegan un papel muy importante como
parte de diversos procesos. En Venezuela se cuenta con varias plantas para este
proposito, entre ellas la Planta Compresora de Gas Tia Juana 3, ubicada en el Edo.
Zulia.

Por otra parte, es sabido que la presencia de perturbaciones en todo proceso es
inevitable; por ejemplo, en los procesos de compresion de gas, las perturbaciones
tipicas suelen ser, entre otras: aparicion de condensados como consecuencia de cambios
en la composicion molar del gas y disminucion de la presion o flujo de gas desde los
cabezales de los pozos, por lo que, de no tomar accidn correctiva frente a esta ultima
perturbacion, entonces se manejara un flujo o capacidad distinta a la de disefio 0 a la
requerida por las plantas a las que se envia el gas; es asi como frente a este ultimo
problema es pertinente aplicar el denominado control de carga, control de capacidad o
control de desempefio. Para ejercer dicho control la variable manipulada,
comprende, entre otras: valvula de aspiracion, valvula de descarga o la velocidad de
rotacion. Sin embargo, la variable a manipular dependera de la dinamica del
proceso en general, segin lo reportado en la bibliografia consultada (Manual de
Compressor Control Corporation, 1999).

Asi mismo, la presencia del oleaje (surge en inglés) es una caracteristica en la operacion
de compresores centrifugos. El evento de surge u oleaje se define como la ocurrencia
de cambios en la direccion del flujo y como el caudal para el cual una reduccién

adicional en el flujo ocasionara pulsaciones, esto es, la inversion momentanea del flujo



hacia la succion o entrada del compresor (Greene, 1998). Las oscilaciones que se
producen ocasionan grandes vibraciones del equipo y de esta forma se compromete la
integridad del compresor y los operadores, reduciendo la vida util de la maquina y
poniendo en riesgo la vida del personal de la planta. Ademas puede producirse
sobrecalentamiento del equipo debido a la oscilacion prolongada. (Greene, 1998). Para
la planta es muy importante prevenir, detectar y controlar la condicion de oleaje o
surge, previniendo de esta forma pérdidas economicas por dafios a los compresores y
disminucion en la capacidad de produccion. Teniendo en cuenta que el impacto que
posee un evento de surge sobre el proceso es bastante critico, se hace necesario la
aplicacion de un control anti-surge en las plantas compresoras de gas.

Por otro lado, ante el hecho de que Venezuela es el séptimo pais con mayores reservas
probadas de gas natural, es importante o pertinente emplear recursos que se traduzcan
en el desarrollo de estrategias de control automatizado con el fin de encontrar mejorias
en los procesos asociados al manejo del gas natural. Ha sido muy notorio el continuo
avance del desarrollo de software de la simulacion de procesos en el area de la
ingenieria quimica, siendo ésta una herramienta con inmensa utilidad para el disefio y
prueba de estrategias de control. Cabe destacar que la simulacion de procesos posee
ciertas ventajas entre las que puede mencionarse:

e Estudio en tiempo real del proceso ante la presencia de perturbaciones al
mismo, generando asi diferentes contextos de operacion.

e Andlisis y prediccion del comportamiento de la planta ante dichos
contextos o escenarios, escogiendo de esta forma alternativas de
funcionamiento que mejoren la operacion de planta.

e Adiestramiento de operadores o personal de planta mediante el uso de
simulacién que represente el comportamiento dinamico del proceso.

Ante la situacion planteada se persigue desarrollar con este Trabajo Especial de Grado
una serie algoritmos de control avanzado; entre ellos el control de carga que permita
que la planta compresora entregue el caudal de gas natural requerido por las plantas a
las que es enviado el gas Y estrategias de control anti-surge, evitando de esta forma
dafios al equipo producto de las oscilaciones de flujo; de igual forma es importante

desarrollar una simulacién dinamica del proceso que permita la validacion y pruebas de



los diferentes algoritmos de control a desarrollar, incluyendo un médulo para el uso del

usuario de la simulacion, con el fin de configurar los pardmetros de control.

1.2 OBJETIVOS

Se presenta a continuacion el objetivo general y los objetivos especificos de éste
Trabajo Especial de Grado.

1.2.1 OBJETIVO GENERAL
Simular en estado dindmico una Planta Compresora de gas natural para representar el

caso de disefio de la misma y programar algoritmos de control de carga y control anti-

surge empleando el software UNISIM-Design y/o Matlab.

1.2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS
- Realizar un andlisis de grados de libertad del proceso de compresion de gas

natural.

- Elaborar una simulacién en estado estacionario del tren de compresores de
una planta compresora empleando el software UNISIM-Design.

- Elaborar una simulacion en estado dindmico a lazo abierto del tren de
compresores de una planta compresora empleando el software UNISIM-
Design.

- Desarrollar el modelo matemético correspondiente a los algoritmos de
control de carga y control anti-surge.

- Desarrollar en Matlab, LabView y/o UNISIM-Design un médulo de
control que ejecute los algoritmos de control de carga y control anti-surge
de una planta compresora.

- Desarrollar una interfaz (modulo) que permita la incorporacion de
parametros para la configuracion de los algoritmos del médulo control en
software como Matlab, LabView y/o UNISIM-Design.



CAPITULO I

ANTECEDENTES

Se presenta a continuacion los trabajos de investigacion relacionados con este trabajo.

Gbémez, M. y Rebolledo J. (2012). En su Trabajo Especial de Grado titulado
“Simulacion de un algoritmo de control de los fendmenos de Surge y Stonewall en un
compresor centrifugo, utilizando los software Matlab e HYSYS” desarrollaron un
algoritmo para ejecutar el control anti-Surge y control anti-Stonewall, ademés del
control de capacidad para el compresor K-301 de la seccion 300 de la planta Metanol
de Oriente (METOR). Para ello dividieron el proyecto en tres fases; siendo éstas:
primera fase: simulacion del compresor K-301 en el software de simulacion industrial
HYSYS; segunda fase: desarrollo de los protocolos OLE y TCP/IP para la
comunicacion a través de Internet entre los software HYSYS y Matlab, siendo éste el
objetivo principal de dicho proyecto, para ello emplearon el programa Visual-Studio
para el intercambio de datos. Finalmente, en la tercera etapa evaluaron y verificaron el
funcionamiento de la estrategia de control desarrollada, ademés propusieron la
inclusion de la capa de proteccion SIS al proceso.

Para el control de capacidad (performance) tomaron como criterio que dicho control
entraria en accion solo cuando el punto de operacion se encontrara en la zona normal de
operacion. La ejecucion del control se realizO mediante la variacion de la energia
suministrada al impulsor, la cual es directamente proporcional a la velocidad de
rotacién del compresor. El tipo de controlador que desarrollaron para el control de
capacidad es el de un Proporcional Integral (PI), estableciendo como variable
controlada la presion de succion al compresor.

En el trabajo de Gomez y Rebolledo se logra implementar un algoritmo de control que
evita que el compresor entre en la zona de surge o stonewall en tiempos de ejecucion
bastante cortos (en el orden de milisegundos). Se establece una comunicacion entre el

proceso (simulacion en HYSYS) y el controlador (Matlab).



Anzola, L., (2011). En su trabajo de investigacion denominado “Modelado matematico
estacionario y dindmico de un tren de compresion multietapas y de la turbina de vapor
asociada.” Realiza el modelado matematico de un tren de compresion de tres etapas
incluyendo equipos como aeroenfriadores, separadores flash, intercambiadores de calor
y una turbina de vapor de extraccion con condensacion mediante el software Matlab.
Anzola utiliza métodos numeéricos para la resolucién de las ecuaciones diferenciales
que describen cada una de las operaciones unitarias; siendo los modelos estacionarios
de orden cero y los modelos dinamicos ecuaciones diferenciales ordinarias, a excepcion
de los equipos rotativos (turbina y compresores) que se basan en las curvas de
desempefio. Anzola realiz6 un anélisis de grados de libertad equipo por equipo,
siguiendo la direccion o sentido de flujo en cada corriente de proceso. Para el estado
dindmico considerd la acumulacidn de masa, energia y cantidad de movimiento en cada
equipo como variables adicionales, ademas de C +2 variables, donde C es el nimero de
componentes. En cuanto al modelado matemético de los equipos como turbina y
compresor, el mismo se baso en las curvas de funcionamiento proporcionadas por el
fabricante de éstos.

Cada una de las curvas de velocidad de rotacion constante fue determinada por medio
de los polinomios de Newton de interpolacién; mientras que para velocidades
intermedias utiliz6 el método de busqueda en tabla, segin Sonstebo (2009). Ademas,
Anzola dispuso de un algoritmo para ajustar la curva de presion de descarga en funcién
de los cambios en el peso molecular, temperatura y presion en la succién del
compresor. En cuanto a los intercambiadores de calor el modelado matemético
planteado fue riguroso en cuanto a que el mismo es capaz de determinar el coeficiente
global de transferencia de calor, ademas de si existe un cambio de fase del fluido dentro
del intercambiador. Para los separadores flash, el modelado matematico estacionario
que considero fue adiabaético.

La programacion de los modelos matematicos de los equipos involucrados se realizd en
Matlab a través de las funciones fsolve y fzero, dado que se tratd con sistemas de
ecuaciones algebraicas, premisa en la que se basara el presente Trabajo Especial de
Grado. Anzola también entono los lazos de control del tren de compresion, entre ellos
el desacoplador y del controlador anti-ondeo (anti-surge). Para ello empled el modelado

dindmico del tren de compresores; ademas utilizé la regla de que para eliminar



interacciones entre los diferentes lazos de control que afecten al proceso negativamente,
el tiempo de estabilizacion del lazo de control mas lento debe ser de tres a diez veces
mayor al tiempo de respuesta del lazo inmediatamente mas rapido.

El aporte del trabajo de investigacion de Anzola para este trabajo consiste en que se
model6 y programo las curvas caracteristicas del compresor, lo cual serd utilizado
como parte del desarrollo del algoritmo de control anti-surge. De igual forma se
desarrollé un algoritmo de desempefio, que podria utilizarse como base para el

desarrollo del control de capacidad en este este trabajo.

Hernandez, F., Olguin L. y Romero, J., (2009). En su trabajo de investigacion
“Propuesta de control para el efecto surge de un compresor centrifugo”. L0S
compresores de la Hidrodesulfuradora de la planta de la Refineria Miguel Hidalgo no
poseian implementado un control automaético para el efecto surge; calcularon el punto
de operacidn y asi determinaron que tan proximo se encuentra a la linea limite de surge,
es decir, el algoritmo construido es capaz de detectar cuando el compresor entra en
surge 0 se aproxima a este evento. Posteriormente determinaron los margenes de
control (seguridad), esto es, la linea que define la minima distancia entre el punto de
operacion y la linea de surge, siendo ésta establecida como funcién del margen de
seguridad. Ademas, aplicaron un control PID (Proporcional Integral Derivativo) que
estableciera la linea de control como punto de control (Set Point) e hiciera correccion
sobre el punto de operacion para mantener dicho punto cercano a la linea de control,
mas no cercano a la linea de surge. La importancia de la investigacion mencionada para
este trabajo es la posibilidad de implementar un algoritmo similar de deteccion de

surge, como parte fundamental del propio control anti-surge.

Staroselsky, N., Ladin, L., (1974). Desarrollaron una estrategia y sistema de
instrumentacion mejorado para el control de oscilaciones. Para ello, estos autores
relacionaron las oscilaciones con el funcionamiento del compresor, luego determinaron
donde empiezan las oscilaciones y en cual punto se debe ajustar el sistema de control
para evitarlas. Posteriormente, describieron los instrumentos, las estrategias de control y
la calibracion del equipo. Dicho trabajo de investigacion es incluido dentro del texto de
teoria (Greene, 1998).



CAPITULO 11

MARCO TEORICO

I1l. 1 COMPRESOR
Un compresor es una maquina cuya funcion es la de aumentar la presion de un fluido

compresible (gas y vapor) para lograr impulsarlo o desplazarlo a través del aumento de
la velocidad del impulsor por el que pasa el fluido. La presion del gas se eleva como
consecuencia de la reduccion de su volumen especifico. El compresor no solo desplaza
al fluido sino que también modifica su temperatura y en consecuencia, su densidad.
Segun la forma en que se ejerce el intercambio de energia entre el compresor y el
fluido, los compresores se clasifican en diferentes tipos: compresores rotativos,
compresores rotodindmicos y compresores alternativos. Otra clasificacion cominmente
dada a los compresores atiende al tipo de desplazamiento del fluido: de desplazamiento
positivo y de flujo continuo. En este Trabajo Especial de Grado se trabajara Gnicamente
con compresores rotativos o centrifugos.
COMPRESOR CENTRIFUGO
Un compresor centrifugo es una maquina que convierte energia cinética en
presion. EI aumento de presion se da gracias a elementos del tipo rotativo; lo
cuales comprenden los impulsores que aceleran de forma radial al fluido y a los
difusores que son elementos estaticos que integran parte de la carcasa. (Acedo,
2006). Este tipo de compresor se fundamenta en contener uno 0 varios
impulsores cuyo nimero dependera de la magnitud que se requiere lograr en la
presion de descarga. Por lo general este tipo de compresores posee velocidades
que abarcan desde los 300 rpm hasta los 8000 rpm. Aungue también existen los
compresores de velocidad constante, los compresores de velocidad variable
poseen mayor eficiencia en comparacion que los de velocidad fija, dado que
poseen mayor capacidad de adaptacion en la demanda de energia (Hanlon, 2001).
En general, un compresor se adapta para cumplir una de tres de las siguientes
condiciones (Hanlon, 2001):

e Mantener constante la presion de succién del compresor.

e Mantener constante el flujo volumétrico o caudal.
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e Mantener constante la presion de descarga.
Para los compresores de velocidad variable es necesario conocer el mapa del compresor

proporcionado por el fabricante del equipo.

CURVAS DEL FABRICANTE

Consiste en una serie de curvas (graficas) que muestran el rendimiento del compresor a
través de la relacion que existe entre la relacion de compresion (presion de
descarga/presion de succidn), eficiencia y/o cabezal con el caudal o gasto maésico,
mostrados en el rango de operacion normal del compresor para cada velocidad (rpm) de
operacion. La forma de construir estas curvas es netamente experimental y se basa en
diversas pruebas realizadas para determinadas condiciones, medidas a la succion del
compresor; temperatura, presion de succién y peso molecular del gas. Luego se obtiene
la relacion que involucra a dichas variables y se establece el mapa de funcionamiento
del compresor mediante regresion matematica. En la Figura N° 1 se representa el mapa

de un compresor centrifugo.

N\

Margenes de Limite de proceso
control afiadidos M\ \
Velocidad maxima

Limite de / A \\
Surge
Relacion de \ Limite de
compresion / potencia
Rc

\Limite de Stonewall

Zona de operacion

\ estable
Zona de Velocidad minima

operacion
disponible

Caudal Qs

Figura N° 1. Mapa del compresor (Fuente: Gomez y Rebolledo, 2012).

En la figura N° 1 se muestra la relacién de compresién Rc en funcién del caudal
de succion Qs en las zonas de operacién segura (normal de operacion), asi como
las zonas limites representadas por las curvas de surge y stonewall (flujo maximo
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admitido por el compresor). También son mostrados los valores limites de
potencia y velocidad.

CAPACIDAD

La capacidad o carga en un compresor se encuentra referida al flujo mésico o
volumeétrico que ingresa a éste. Normalmente representa el volumen de gas antes
de ser comprimido, es por ello que el flujo debe ser medido en la succion del

compresor, normalmente en condiciones estandar (60 °F y 14,7 psia).

CONSTRUCCION DE LAS CURVAS DEL FABRICANTE
Para construir las curvas caracteristicas del compresor en el simulador (UNISIM-
Design) es necesario disponer de informacion tal como peso molecular, factor de
compresibilidad, temperatura y presion del gas en la succion del compresor.
Se explica a continuacion el procedimiento necesario para la construccion de las curvas
mencionadas anteriormente.
En primer lugar se debe disponer de los graficos o de relaciones equivalentes a los
siguientes:
e Relacion de presion de descarga-presion de succion en funcion del flujo
volumétrico actual, las condiciones actuales se refieren a las condiciones
de operacidn bajo las cuales trabaja el compresor realmente.
¢ Relacion de potencia-presion de succion en funcion del flujo volumétrico
actual.
e Ambos gréficos deben estar elaborados a diferentes valores de velocidad
del compresor y deben ser conocidas sus unidades.
Deben estar especificadas las condiciones bajo las cuales se construyeron estas curvas,
que comprenderian: peso molecular del gas, temperatura y presion.
Como segundo paso, deben conocerse las condiciones de operacion o de disefio de la
corriente a la succion del compresor.
Como tercer paso, se deben seleccionar diversos valores de caudal que abarquen el
mayor barrido de curva, es decir, que se pueda construir una curva de cabezal o
potencia lo mas exacta posible; esto se logra trabajando con suficiente cantidad de
puntos, dependiendo de lo amplio o estrecho del mapa del compresor.
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Una vez seleccionado el caudal (abscisa), se traza una linea vertical hasta la primera
curva de velocidad; sobre el punto de interseccion originado se traza una linea
horizontal y se lee el valor de la ordenada correspondiente.

En el primer gréafico, el mismo seria el valor de la relacion presion de descarga/presion
de succion; se multiplica este factor por la presion de succion (reportada por el
fabricante) y se tendria el valor de la presion a la descarga. El procedimiento anterior se
repite hasta finalizar la serie de los valores de caudal seleccionados.

LEYES DE AFINIDAD

En los compresores centrifugos, ventiladores se aplican las leyes de afinidad, también
denominadas leyes de semejanza las cuales son las mismas que las aplicadas a las
bombas centrifugas y se refieren a la variacion en el caudal, el cabezal de fluido y la
potencia como funcion de la velocidad de rotacion (Greene, 1998), mientras que la
eficiencia permanece practicamente constante para cambios en la velocidad de rotacion
del compresor (Mott, 2006).

A continuacion se presentan cada una de las leyes de afinidad:

¢ La capacidad varia en forma directa con la velocidad.

G _M
Q2 N2

Ecuacion 1
_Donde:
Q4: Caudal o flujo volumétrico a las condiciones de disefio. (m%s) o ACFM (pies
cubicos por minuto actuales).
Q,: Caudal o flujo volumétrico a las condiciones requeridas. (m%/s) o ACFM (pies
cubicos por minuto actuales).
N4 : Velocidad de rotacion del compresor a las condiciones de disefio (rpm).
N,: Velocidad de rotacion del compresor a las condiciones requeridas (rpm).
e La carga total varia con el cuadrado de la velocidad.
z—: = (x—:)z Ecuacion 2
Donde:
H,: Carga o cabezal de fluido a las condiciones de disefio (pies) o (m).
H,: Carga o cabezal de fluido a las condiciones requeridas (pies) o (m).
N4 : Velocidad de rotacién del compresor a las condiciones de disefio (rpm).

N,: Velocidad de rotacién del compresor a las condiciones requeridas (rpm).
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e La potencia requerida por el compresor varia con la potencia cubica de la
velocidad.
Z—: = (x—:)g Ecuacion 3
Donde:
P Potencia del compresor a las condiciones de disefio (kW) o (hp).
P, Potencia del compresor a las condiciones requeridas (kW) o (hp).
N4: Velocidad de rotacion del compresor a las condiciones de disefio (rpm).

N,: Velocidad de rotacion del compresor a las condiciones requeridas (rpm).

SURGE
El fenébmeno del surge u oleaje se presenta cuando el caudal de entrada se reduce lo

suficiente para provocar una inversion momentanea en el sentido del flujo dentro del
compresor. Si a determinada velocidad del compresor disminuye el flujo de succién, la
presion de descarga también disminuye, pudiendo llegar a ser menor que la presion
existente en la linea de impulsién, ocasionando una inversion del flujo de gas, lo que
hace que se modifique la presion en la linea de impulsion y por ende se recupera la
presion de descarga, repitiendo el ciclo del surge, produciendo un funcionamiento
erratico. Esta es una condicién de inestabilidad, variando en intensidad, la cual puede
darse desde una vibracion audible hasta violentos choques. (Acedo, 2006).

FACTORES QUE AFECTAN EL EFECTO SURGE EN EL COMPRESOR
Comunmente la inversion del flujo posee una duracion que abarca desde los 20 a 40
ms, (Hernandez, F., Olguin L. y Romero., 2009). Durante estos tiempo las continuas
oscilaciones provocan aumentos peligrosos de la temperatura del equipo, vibraciones,
ruido excesivo Yy disparos del compresor, ademas, los operadores pudieran no detectar
el inicio del surge.
Entre los factores que afectan el surge, se encuentran:

e Flujo:

Oscilaciones rapidas del flujo.

Inversion brusca del flujo.
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e Presion:
Oscilaciones momentaneas de la presion, causando inestabilidades al
proceso.

e Temperatura:
Aumento de la temperatura del compresor.

Todos estos eventos mencionados anteriormente persistiran hasta el fin del surge.

CONSTRUCCION DE LA LINEA DE SURGE O LINEA LIMITE DE
SURGE (LLS)
Para la construccion de la linea de surge en el simulador UNISIM-Design, es necesario

determinar la ecuacion de la recta que pasa por los puntos iniciales de caudal-cabezal,
esto es, para los valores minimos de caudal o cabezal representados para cada valor de
velocidad (rpm) del compresor. El proceso matematico para determinar la ecuacion de
tal recta es un ajuste lineal, basandose asi en un método empirico.

La linea de surge muestra los valores de caudal, a los cuales, trabajando a esas
velocidades del compresor, se ha de presentar el problema de surge, esto es, el flujo que
pasa por el compresor se hace minimo en comparacion a la presion de descarga, por lo
que el flujo se vuelve inverso, generando el oleaje. Si esto sucede se presentan graves
darios al equipo.

Para la curva de surge: se elige el primer (menor) caudal correspondiente a la primera
velocidad o rpm del compresor y su respectivo cabezal, luego a la segunda velocidad se
toma el menor caudal y se lee el correspondiente cabezal; se procede de forma analoga
para la tercera curva de velocidad. Se tendran al final los puntos obtenidos a través del
ajuste lineal que proporcione el mayor coeficiente de correlacion (R?), siendo ésta la
recta adecuada, cuyos coeficientes son los parametros necesarios para el disefio de la

linea de surge en el simulador.
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Figura N° 2. Linea de surge en un compresor (Obtenido del Simulador)

La figura N° 2 muestra la representacion gréfica de la recta o linea de surge (linea
punteada negra) obtenida en el simulador UNISIM-Design en una etapa de

compresion.

LINEAS DE CONTROL ANTI-SURGE: Para el control anti-Surge es necesario la
construccion de las denominadas lineas de control para el Surge. Estas lineas no son
mas que los limites requeridos para la operacion normal del compresor antes de entrar
al evento de Surge.

Linea de Baja Recirculacion (LBR): Abre la valvula de recirculacion en un 9%.
Linea de Control de Surge (LCS): Abre la valvula de recirculacion mediante el
control PI (de accion proporcional-integral).

Linea Intermedia de Recirculacién Total (LIRT): Abre la valvula de recirculacion
en forma escalonada (10%, 20%, 30%, 40%)

Linea Limite de Surge (LLS): Es una referencia para las demas lineas de control.
Linea Adicional de Seguridad (LAS): Abre 100% la véalvula e recirculacion.

También traslada las lineas adicionales hacia la derecha en un 5%.

111.2 VALVULAS DE CONTROL
Las valvulas de control son generalmente los elementos finales de control mas comunes

y se encuentran en las plantas de proceso. Estas valvulas manipulan los flujos para
mantener a las variables controladas en el punto deseado. La valvula de control actua

como una resistencia variable en las corrientes o lineas de proceso; la modificacion de
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su apertura, cambia la resistencia al flujo y por tanto al flujo propiamente; son
elementos modificadores del flujo. (Corripio, 2008).

Dimensionamiento de Valvulas de control

El dimensionamiento de una valvula de control consiste en el procedimiento para el
calculo del coeficiente Cv, el cual esta definido como la cantidad de galones U.S de
agua que fluyen a través de la seccion transversal de una valvula cuya caida de presion
es de 1 psi para apertura total de la misma, (Corripio, 2008). Sin embargo, la forma de

calcular el coeficiente Cv dependera del tipo de fabricante de la valvula o compaiiia.

ECUACIONES PARA EL DIMENSIONAMIENTO DE VALVULAS DE
CONTROL.: Las ecuaciones para el calculo de Cv de una valvula varian en funcion

del tipo de fluido que se procese (liquido o gas).

Para liquidos: C,=qX z_; Ecuacion 4
Donde:

q: Flujo de liquido (gpm U.S.)

AP: Caida de presion en la seccion transversal de la valvula (P2- P1) (psi)
P2. Presion de salida de la valvula (psi)

P1: Presion de entrada a la valvula (psi)

G Gravedad especifica del fluido (adim.)

Para gas 0 vapor se tiene la ecuacién empirica (del fabricante Masoneilan Corp.)

_ QxVGT
~ 836C;P1(y—0,148y3)

C, Ecuacion 5

Donde:

Q: Tasa de flujo de gas (scfh) (pies cubicos estandar por hora). Las condiciones
estandar son 14,7 psia'y 60° F

G: Gravedad especifica del gas a 14,7 psia y 60° F. Para los gases perfectos es la
relacion entre el peso molecular del gas y el peso molecular del aire

T: Temperatura (° R)

Cy: Factor de flujo critico (adim.)

P : Presion de entrada a la valvula (psia)
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y: Condicidn critica o subcritica del flujo, definido por

_ 163 [AP

= — Ecuacion 6
Cr | P1

I11. 3 GRADOS DE LIBERTAD
Los grados de libertad consisten en el nimero minimo de variables que deben ser

especificadas para que un proceso esté totalmente definido. (Stephanopoulos, 1988).
Si los grados de libertad son igual a cero significa que el proceso esta totalmente
definido.
Si el nimero de grados de libertad es menor a cero, el proceso esté sobre-especificado y
de esta forma no existe solucion numérica al sistema.
Si el nimero de grados de libertad es mayor a cero, el proceso se encuentra sub-
especificado. Por tanto, podrian darse especificaciones para solucionar el sistema o
modelo.
Para realizar el andlisis de grados de libertad en estado estacionario se debera
contabilizar e identificar el nimero de componentes quimicos que posee el sistema
(Henley & Seader, 2000). Asimismo debera determinarse los balances de masa-energia
asociados a cada corriente con el fin de identificar el nimero de ecuaciones que rigen el
sistema, ademas de las ecuaciones referidas al modelo de compresion y las asociadas a
los algoritmos de control.
La forma en que se determinan los grados de libertad en estado estacionario sera
entonces como sigue:

G = nV — nEi Ecuacion 7
Dénde:
G: NUmero de grados de libertad (adim.)
nV: Numero de variables (adim.)
nEi: Nimero de ecuaciones independientes (adim.)
Para el estado dindmico la forma de determinar los grados de libertad consistira en de
igual forma, contabilizar las variables y ecuaciones asociadas; teniendo en cuenta la
variable tiempo y el término acumulacién como una variable mas del proceso (Varela,
2014).
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Por lo que debera utilizarse la siguiente ecuacion:
f=V—-E Ecuacion 8
Donde:
f: NUmero de variables especificadas por el usuario (adim.)
V: NUmero de variables (adim.)

E: NUmero de ecuaciones (adim.)

111.4 SISTEMAS DE COMPRESION
En general, un sistema tipico de compresion de gas natural (GN) como el indicado en la

Figura N° 3 se caracteriza por comenzar con la recepcion del gas a una temperatura y
presion determinadas en un tanque pulmon (separador) en donde se eliminan los
posibles condensados contenidos en el gas. Posteriormente existe una division de la
corriente principal a través de la valvula de desvio (bypass), teniéndose una corriente
que es conducida hacia el primer compresor, mientras que la otra es tomada como
corriente de bypass. El flujo de gas en su totalidad ingresa al compresor en donde se
eleva la presion del gas. En operacion normal la corriente de bypass permanece
inactiva.

Seguidamente la corriente de gas comprimido es enfriada en un intercambiador de
calor, el cual emplea algin fluido refrigerante (por lo general agua ambiental) para
reducir la temperatura del gas; se evita de esta manera posibles dafios a las tuberias y al
compresor por sobrecalentamiento y se aumenta la eficiencia del proceso. Luego se
introduce el gas en un separador, donde se pretende eliminar de éste los posibles
condensados producto del enfriamiento del gas. Al salir del separador la corriente de
gas es divida en dos partes, una de las cuales constituye una recirculacion al compresor
y es activada en caso de presentarse una condicién de surge o cuando exista muy poco
flujo en la succion del compresor. En operacion normal dicha corriente permanece
inactiva. Se conduce entonces al gas hacia la segunda etapa de compresion y se repite el
proceso efectuado en la primera etapa; analogamente se efectla para el resto de las

etapas.
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Figura N° 3. Diagrama de Flujo del Proceso de Compresion en una etapa.

111.5 MODELADO MATEMATICO
El modelado matemético es la representacion en forma matemaética de un proceso o

fendmeno determinado. Siendo el modelado matematico un paso clave en la resolucion
de cualquier problema de ingenieria, a través de la aplicacion de las leyes y/o teorias
desarrolladas por la ciencia y su representacion a través de sistemas de ecuaciones

algebraicas o diferenciales (Scenna, 1999).

111.6 SIMULACION
La simulacion es una técnica para el estudio y analisis de sistemas reales complejos a

través de un modelo que representa tal fendmeno. En disciplinas como la Ingenieria
Quimica, la simulacion de procesos es de amplia utilidad en el disefio, gestion y
mejoras de sistemas para de esta forma realizar toma de decisiones en busca de
mejorias para el proceso real. Con la simulacion es posible la aplicacion de diversas
pruebas al proceso o planta que si se ejecutaran en la realidad implicarian la inversion
de recursos econdmicos y de tiempo. La simulacién en estado no estacionario basada
en procesos de compresion de gas generalmente se aplica con el fin de disefiar un
sistema o planta compresora de gas, incluyendo los compresores, turbinas de gas,
sistema o red de tuberias (gasoductos) entre otros equipos para el transporte y manejo

del gas natural; también para la evaluacion de compresores, es decir, el estudio del
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comportamiento del equipo en funcion de las condiciones de operacion presentes y/o
las necesidades del proceso. De igual forma la simulacion dinamica esta orientada hacia
la aplicacion de estrategias de control automatico y al adiestramiento de operadores de
la planta bajo el concepto del OTS (Sistema de Adiestramiento de Operadores por sus
siglas en inglés).
Por lo general los simuladores comerciales poseen la ventaja de representar el proceso
en estado dinamico, con lo cual se reproduce el comportamiento de la planta en tiempo
real. Un ejemplo de este tipo de simuladores es Aspen-HYSYS o UNISIM-Design.
Por lo general este tipo de simuladores de procesos antes mencionados posee la
siguiente estructura en cuanto a los algoritmos que posee (Mestanza, A., Pineda L.,
2007)

e Método modular-secuencial.

¢ Meétodo orientado a ecuaciones

e Meétodo modular simultaneo.
En este Trabajo Especial de Grado se utilizard un software de simulacién comercial
(UNISIM-Design) con el fin de validar y verificar las estrategias de control

desarrolladas.

1. 7 CONTROL FEEDFORWARD
El control Feedforward también denominado se encuentra basado en
el modelo estacionario del proceso; su objetivo es el de rechazar perturbaciones

medibles pero no controlables, a diferencia del control feedback, en el control
feedforward, no es necesario esperar a que la variable controlada se desvie del punto de
control para tomar accién correctiva. Esto significa que la ventaja que presenta esta
estrategia de control es que se puede actuar sobre la variable manipulada una vez que se
detecte la perturbacion y asi eliminar su efecto sobre la variable de salida (controlada).
Debe contarse con un modelo matematico del proceso, en el cual se tenga la relacion
que existe entre la variable manipulada y la perturbacion. El control anticipativo se basa
en la medicion de una o0 mas variables de entrada, actuando de forma simultanea sobre
la variable manipulada, corrigiendo el efecto indeseable, compensandolo antes de que
dicho efecto se note en la variable de salida. Otra ventaja es que este tipo de control es

aplicable a procesos con una dinamica muy lenta (Corripio, 2008).
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DISENO DEL CONTROL FEEDFORWARD
Este tipo de control requiere conocimiento bastante exacto del proceso y de sus

caracteristicas estaticas y dindmicas y de la relacion entre variable a controlar-variable
manipulada-perturbacion. En este caso en especifico, se debe determinar la relacion
entre el caudal de operacion y rpm (velocidad) del compresor para construir la funcion
de transferencia del sistema de control. El disefio del sistema de control predictivo esta

basado en un modelo matematico del proceso en estado estacionario.

I11. 8 CONTROL ANTI-SURGE
El control anti-surge es la estrategia de control aplicada para tratar el fenémeno del

oleaje (surge); el sistema funciona de la siguiente forma: Se establece la medicién del
flujo volumétrico o caudal a la succién del compresor, se compara el mismo con el
valor deseado de caudal (set point); el cual es calculado segun la linea de control, que es
funcion de las rpm, caudal y la relacion de compresion. El elemento final de control es
una valvula de recirculacion, ubicada en la linea de reciclo, dependiendo del valor de
caudal medido, deberd aumentarse o disminuirse la apertura de dicha valvula, lo que

significara mayor o menor flujo de recirculacion hacia el compresor.

111.9 CONTROL DE CARGA
El denominado control de distribucion de carga se define como la estrategia de control

avanzado que posee como objetivo mantener el caudal estandar en un valor deseado,
incluso cuando existan perturbaciones influyendo en el proceso; esto es, garantizar que
se mantenga aproximadamente constante el flujo molar procesado por el compresor,
para ello también debe mantenerse constante la presion de descarga del compresor. En
este caso, las perturbaciones para el proceso incluyen cambios en la presion/flujo del
gas de alimentacion, lo que se traduce en una reduccion del caudal de gas a tratar. Ante
pequefios cambios de dichas variables (presion o flujo), el sistema posee una valvula
ubicada a la succion del compresor que amortigua tales efectos, pero para disturbios
mayores, es necesario compensar la pérdida de energia, mediante el aumento de la

potencia del compresor, que a su vez, implica una mayor velocidad de rotacion (mayor

rpm).
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La figura N° 4 muestra la aplicacion del principio de conservacion de energia
mecanica a un sistema conformado por dos tanques y una bomba que impulsa el fluido

desde el primer hacia el segundo tanque:

BOMBA

W%
~.1--

V4

Plano de referencia Z= 0

S— — ———

Figura N° 4. Sistema de distribucion de un fluido incompresible entre dos
tanques por medio de una bomba.

La aplicacion del principio de conservacion de energia mecanica para el sistema
mostrado en la figura anterior, entre los puntos 1 y 2 se establece de la siguiente forma:

aVq® azVy?

M+ H= 2y

_ ——=+ 27, + h¢ Ecuacion9
rg 2g Py 2g 2 f

Donde:
P - . Lo :
i: Presion en el punto 1 expresada como altura de fluido o liquido (metros o pies de

fluido)

P . : Lo .
ﬁ: Presion en el punto 2 expresada como altura de fluido o liquido (metros o pies de

fluido)

vy o :
i : Representa la energia cinética del fluido en el punto 1 expresada como altura de

fluido (metros o pies de fluido), siendo V la velocidad media del fluido en el punto 1.
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Z4: Representa la energia potencial del fluido en el punto 1 (metros o pies de fluido)
H: Cabezal desarrollado por la bomba (metros o pies de fluido)
a: Coeficiente correctivo del término de energia cinética. Para régimen turbulento
dicho término es practicamente igual a la unidad (o = 1) (adimensional).
h;: Pérdidas de energia mecanica producto de la friccion del fluido en los tramos de
tuberias y accesorios ubicados entre los puntos 1y 2 (metros o pies de fluido)
Si se desea calcular la energia por unidad de peso del fluido (o cabezal) necesaria para
que la bomba pueda impulsar el fluido desde 1 hasta 2, entonces se calcula el término
H en la ecuacion N° 9, la cual representa la curva del sistema.

P,—P

1
H = T+(22—zl)+

“ZVZZ - a1V12
29

+ hy

Como se muestra en la ecuacion de cabezal, H depende de los términos de carga
hidrostatica, dindmica y las pérdidas por friccion que son funcién del caudal. De
ocurrir algin cambio en algunas de las variables, como por ejemplo una
disminucion en el nivel de liquido en el punto 2, una pérdida de presion en el
punto 1, se presentard por tanto una modificacion en la curva del sistema; para

comprender mejor esta situacion, se muestra la figura N° 5.

Sistema
[ —_—— I:I Fl
S
A7’ T |
l Az
L AP/pg + AZ
£,

Q (ms)

Figura N° 5. Representacion de las curvas del sistema y la curva
caracteristica de la bomba para un cambio en el cabezal hidrostatico.

Como se representa en la figura N° 5, al existir una modificacion en el valor de la

carga hidrostatica del fluido (2—2 + AZ), se produce un desplazamiento de la curva

del sistema. Para este caso, se tiene un punto inicial con valor de caudal B y
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cabezal A, al aumentar el nivel de liquido Z> o disminuir la presion P1, operando a
la misma velocidad de rotacién (rpm), se tendrd otro punto de operacién
representado por caudal A’ y cabezal B’. Es evidente que en esta Gltima condicion
el caudal en B es menor al caudal en B, por lo cual debera incrementarse la
velocidad de la bomba para compensar esta pérdida de energia. Similarmente
sucede para el caso del proceso de compresion, cualquier disminucién o aumento
en la presion de succion del compresor o P1 (alimentacion a la planta) provocara
que la carga hidrostatica también cambie y esto graficamente se traduce en un
desplazamiento de la curva del sistema, que si el compresor mantiene constante su
velocidad, entonces se entregara un flujo o capacidad menores a las de disefio,

ratificando este hecho la necesidad de aplicar el control de distribucion de carga.
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CAPITULO IV

MARCO METODOLOGICO

Se presenta a continuacion la metodologia empleada para alcanzar cada uno de los

objetivos especificos y el objetivo general de este Trabajo Especial de Grado.

IV.1 RECOPILACION DE LA INFORMACION
Con base a la informacion suministrada que comprende:

DFP, DTI, balances de masa, balances de energia, hojas de especificaciones de
valvulas, se obtuvieron los pardametros claves para construir la simulacién, tales como
las condiciones de disefio de la planta: presion, flujo, temperatura y composicién del
gas natural de alimentacion a la planta, nimero de etapas de compresion; coeficientes
de disefio de las vélvulas de succion, recirculacion y bypass; dimensiones de los
tanques separadores (depuradores); peso molecular, temperatura, presion, flujo a la
succién y descarga de cada etapa de compresion, flujo de condensados, de igual forma
se estudio y analizd la informacion referida al mapa de cada uno de los compresores de
la planta seleccionada. Es importante enfatizar que esta informacion es la méas

importante para este Trabajo Especial de Grado.

IV.2 REVISION BIBLIOGRAFICA
Se realiz6 un estudio y analisis de la informacién disponible en cuanto a los

antecedentes o trabajos de investigacion previos en los que se elaboran la simulacion o
modelado matemaético de plantas de compresion y también se desarrollan estrategias de
control avanzado para tales sistemas, con el fin de familiarizarse con el lenguaje,
comprender los conceptos asociados y establecer la estructura de control més pertinente

para este caso.

IV.3 ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD
Al tener estudiado los equipos u operaciones unitarias (DFP) que definen la planta de

compresion, se procedio a realizar un analisis de los grados de libertad del proceso,
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orientdndose por la metodologia planteada en la seccion Il. 3 tanto en estado
estacionario como en estado dinamico, estudiando el nimero de variables desconocidas
en el proceso, asi como el nimero de ecuaciones que integran el modelo matematico o
simulacion del sistema, con este andlisis quedo determinado cuales variables podian
especificarse o ser definidas desde el punto de vista del usuario. Para la simulacion
estacionaria es necesario conocer los grados de libertad de disefio, siendo estos las
dimensiones de los equipos. Para la simulacion dinamica pueden apreciarse dos puntos
de vista, el analisis de grados de libertad para ejercer el control en el proceso y los
referidos al flujo-presion. Una vez definida la simulacion estacionaria, se establecio los
grados de libertad de control basado en el nimero de variables a manipular (Luyben,
1996). Por su parte los grados de libertad relacionados al flujo-presion los cuales ya han
sido estudiados en la bibliografia, siendo lo importante el nimero de corrientes

fronteras y/o nodos flujo-presion.

IV.4 ELABORACION DE UNA SIMULACION DINAMICA
ESTACIONARIA Y DINAMICA DEL TREN DE COMPRESORES DE
UNA PLANTA COMPRESORA

Para construir la simulacion en estado estacionario y en estado dinamico del tren de

compresion, incluyendo los equipos que también conforman la planta como
separadores (depuradores de liquido), intercambiadores de calor, valvulas, tramos de
tuberia, mezcladores, entre otros, se analiz6 la bibliografia (informacion) asociada a
cada equipo de la planta. Para la simulacion en estado estacionario se emplearon los
datos de disefio suministrados por MCL-CONTROL, S.A. Se empled para ello el
software o simulador de procesos: UNISIM-Design.
La secuencia de pasos para elaborar la simulacion se estableci6 de la siguiente forma:
1. Seleccién de los componentes quimicos de acuerdo a la composicion
molar del gas natural suministrada en los datos de disefio.
2. Selecciéon del método termodinamico mas apropiado. En este Trabajo
Especial de Grado se trabajara con la composicion tipica del gas natural
por lo cual la mayoria de los componentes son hidrocarburos de la serie
C1 hasta C8+, siendo entonces Peng-Robinson el método adecuado.
3. Construccion del diagrama de flujo de proceso (DFP) de la planta de

compresion. En este punto bajo el propio ambiente de simulacion se
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elegiran los equipos u operaciones unitarias necesarias para representar el
proceso de compresion.
Fue necesario obtener la simulacion en estado dinamico (ED) de la seccion de
compresion de la Planta Tia Juana 3, para lo cual fue necesario construir primeramente
la simulacion en estado permanente o estacionario del proceso (EE).

1) Estudio de las caracteristicas y funcionamiento del proceso de compresion
en la planta.

2) Inicializacion de un archivo en UNISIM-Design en el que se reproduce
cada uno de los equipos involucrados en el proceso, segun informacion
suministrada por el cliente.

3) Elaboracion de las curvas de velocidad o mapas de cada compresor (1ro al
7mo) para ser suministradas como datos en el “Rating” (evaluacion)
requerida por el programa UNISIM-Design.

4) Se utilizé la informacion de disefio (curvas caracteristicas del compresor
suministradas por el fabricante, condiciones de operacion segun datos de
disefio), para construir la simulacion, lograndose reproducir el caso de
disefio.

5) Se verificd la similitud que existe entre el punto de operacion obtenido en el
simulador UNISIM-Design y el reportado por el caso de disefio de la planta.

6) Se elabord un protocolo de pruebas para la verificacion de la simulacién
en estado estacionario, entre dichas pruebas se incluye: caida o salida de
operacion de una etapa de compresion, cierre o bloqueo de alguna de las
estaciones de flujo que alimentan a la planta.

La simulacion dinamica, matematicamente, consiste en un conjunto de ecuaciones
diferenciales con valores en la frontera con dependencia de la variable tiempo, esto
quiere decir que se debid especificar los equipos de resistencia; coeficientes de disefio
de las vélvulas, coeficiente global de transferencia de calor multiplicado por el area
total de transferencia de calor U.A en intercambiadores de calor; en caso de no conocer
sus caracteristicas o dimensiones geométricas, dimensiones de los separadores, al igual
que los nodos de presion, bajo el concepto de la teoria flujo-presion. También debid

incorporarse los lazos béasicos de control (nivel, temperatura y presion.)

28



En detalle, la metodologia que se siguid para la simulacion dindmica es la siguiente:

1) Se gener6 un archivo en UNISIM-Design donde se elaboro la simulacion
en estado dindmico, usando como base la simulacion anterior en estado
estacionario (caso disefio).

2) Cada equipo fue colocado en la simulacion con sus corrientes asociadas,
comprobando que se reprodujeran los resultados del estado estacionario.

3) Las corrientes fronteras del proceso se especificaron por flujo y/o presion
en funcion de la mas adecuada.

4) Se calculd el coeficiente de disefio Cv para cada una de las valvulas
(dimensionamiento de las valvulas).

5) Para el caso de los separadores, se incluyeron los lazos de control de nivel,
incluyendo las caracteristicas reales de las valvulas de control.

6) Para los intercambiadores de calor se coloc6 un controlador de temperatura
para el gas a la salida de estos equipos.

7) Cada controlador fue activado en modo automaético, se especificaron los
valores de set point (SP), rango para la variable de interés y accion del
controlador, asi como los valores de los pardmetros de entonamiento;

ganancia proporcional (Kc) y tiempo integral (Ti).

V.5 DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO
CORRESPONDIENTE A LOS ALGORITMOS DE CONTROL DE
CARGA Y CONTROL ANTI-SURGE (CONTROL PREDICTIVO).

Se desarrollé6 un modelo matematico para el algoritmo de control de distribucién de

carga basado en el control predictivo o por accion pre-calculada (control feedforward).
Para ello se debi6 desarrollar un modelo de estado estacionario del proceso de
compresion, con el fin de obtener el valor requerido de la variable manipulada en
funcion de la variable controlada, la perturbacion mayor al proceso y el set point o
punto de control deseado del caudal estandar o presion de descarga. Este modelo de
control es denominado “Control por accion precalculada de estado estacionario” Se
tuvo en cuenta el hecho de establecer un balance dinamico entre la variable manipulada

(velocidad del compresor) contra las perturbaciones asociadas (disminucion de la
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presion de alimentacion) para asi hacer méas répida la respuesta del lazo de control; es
decir, el algoritmo se basé en un modelo que toma en cuenta la dindmica del proceso
para lo cual se empled una unidad de retraso de primer orden, conocida como un
bloque de funcion de transferencia para fijar las rpm requeridas, con esta herramienta se
indica un lapso de tiempo- determinado por la inercia del conjunto turbina y compresor
-para la asignacion de dicha rpm a la maquina propiamente. Ademas se complemento
la estrategia con un ajuste fino del lazo por retroalimentacion feedback-consistente en el
calculo de la salida (sefial necesaria) del controlador que ajusta la variable controlada,
mediante un bloque béasico PID, en caso de que el bloque feedforward no logre
mantener a esta en el set point. (Corripio, 2008). Ambas salidas feedforward y feedback
son parte del bloque de suma y éste finalmente indica el valor requerido de la variable

manipulada.

IV.6 PROGRAMACION EN MATLAB, LABVIEW O UNISIM-DESIGN
DE UN MODULO DE CONTROL QUE EJECUTE LOS ALGORITMOS
DE CONTROL DE CARGA Y CONTROL ANTI-SURGE.

Se programé en el software UNISIM-Design el modelo matematico de control de carga

y control anti-surge, para el cual se hizo uso de las hojas de célculo disponibles en
dicho software conocidas como “Spreadsheet” ademas de la herramienta denominada
programador de eventos o “Event Scheduler” con el fin de ejecutar la salida de

operacion o caida de una etapa de compresion.
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IV. 7 DESARROLLO DE UNA INTERFAZ O MODULO EN MATLAB,
LABVIEW Y/O UNISIM-DESIGN QUE PERMITA LA INCORPORACION
DE PARAMETROS PARA LA CONFIGURACION DE LOS
ALGORITMOS DEL MODULO CONTROL.

Se empled la herramienta Spreadsheet del simulador UNISIM-Design para incluir
los parametros de entonamiento o configuracion de los algoritmos de control, a
modo de suministrar los valores de la ganancia proporcional Kc y tiempo integral
Ti en una Unica hoja de célculo y darle practicidad al usuario, evitandole el abrir
cada una de las pestafias de los controladores. Este objetivo pudo haberse
fusionado con el objetivo anterior, dado que la columna vertebral de los
algoritmos de control de carga y anti-surge se constituye en el modelo matematico
-expuesto anteriormente- y la estructura del PID para la cual es valida el

entonamiento.
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CAPITULO V

RESULTADOS Y SU DISCUSION

En la presente seccion se muestran los resultados obtenidos para cada uno de los

objetivos propuestos en este TEG, asi como el andlisis de cada uno de ellos.

ANALISIS DE GRADOS DE LIBERTAD DEL PROCESO DE COMPRESION
DE GAS NATURAL A SIMULAR.
Un andlisis sobre los grados de libertad para un proceso de simulacién, implica el

determinar el nimero de especificaciones que debe realizar el usuario de la simulacion
con el fin de que la simulacién quede totalmente definida y asegurar la compatibilidad
entre numero de ecuaciones e incognitas (Scenna, 1999) siguiendo la regla descriptiva
propuesta por Luyben (1996). La tabla N° 1 presenta las especificaciones hechas en la

simulacion estacionaria en los principales equipos para su total resolucién numérica.

Tabla N° 1. Grados de libertad obtenidos en los principales equipos para la
simulacion en estado estacionario.

Vélvula Diferencia de @
presion
Compresor Velocidad de @
operacion
Separador Isobarico y 2
adiabatico
Enfriador Temp de salida 'y 2
diferencia de
presion
Divisor Relaciones de flujo (1)
Mezclador Igualdad de (1)
presiones
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Para el caso dindmico se contabiliza una variable adicional la cual consiste en la variable
acumulacion, excepto para los equipos como valvulas, separador y compresor, definida

como los cambios de las diversas propiedades en el transcurso del tiempo.

En el estado dinamico, el nimero de grados de libertad es igual al nimero de variables
que pueden controlarse (Luyben, 1996) siempre y cuando se tenga o conozca el nimero

de variables manipulables disponibles.

En este caso, se tienen 5 grados de libertad por lo que el maximo numero de lazos de

control también es de 5; como se indica en la tabla N° 2

Tabla N° 2. Grados de libertad en estado dindmico y su relacion con los lazos de

control.
Equipo Grados de libertad en
dindmico
Vélvula para el control | (1)- apertura de la valvula-
anti-surge
Compresor (1)- velocidad del
compresor-

Intercambiadores de calor | (1)- temperatura de salida-
Valvula para el control de | (1)-apertura de la valvula-
nivel en el separador
Vélvula para el control de | (1)-apertura de la valvula-
presion en el separador

Como se aprecia en la tabla N° 2, los grados de libertad en estado dindmico pueden
aprovecharse para establecer los lazos de control necesarios. Por ejemplo, la valvula
en la corriente de reciclo es utilizada para el control anti-surge; mientras que el
compresor en estado dinamico posee solo un (1) grado de libertad, siendo esta su
velocidad (rpm) empleandose las mismas como variable manipulada para el control

de distribucion de carga.
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Tabla N° 3. Lazos basicos y de control avanzado aplicados en la etapa 1 de

compresion.

Lazo de control

Variable controlada

Variable manipulada

Control anti-surge

Flujo volumétrico
(ACFM)

Valvula de recirculacion
(% de apertura)

Control de carga

Flujo de gas molar
estandar (14,7 psia, 60 °F)
(MMSCFD)

Velocidad del compresor
(rpm)

Control de temperatura

Temperatura del gas (°F)

Corriente de energia

Control de nivel

Nivel de liquido del
separador (%)

Vélvula de la corriente de
salida del liquido (% de
apertura)

Control de presion

Presion del separador
(psia)

Vélvulas de alimentacion
(% de apertura)

Aprovechando la informacion de los grados de libertad en dindmico, se muestra en la
tabla N° 3, los lazos de control aplicados al proceso en funcion de las variables

manipulables.

SIMULACION EN ESTADO ESTACIONARIO DEL TREN DE

COMPRESORES DE UNA PLANTA COMPRESORA EMPLEANDO EL

SOFTWARE UNISIM-DESIGN.
La figura N° 3 (ver pagina N° 20) representa un DFP (sub-flowsheet) de la simulacion
elaborada en el software UNISIM-Design; en este caso se muestra solo la primera etapa de
compresion. En este diagrama se observan los componentes basicos; entre estos: el compresor
centrifugo, las valvulas reguladoras de flujo tanto en la succion como en la corriente de
bypass, al igual que la valvula de recirculacion, el separador bifésico, el enfriador y los lazos
tipicos de control (nivel del separador, temperatura del gas a la salida del compresor, presion

de succion).

Para la construccion de la simulacion (primeramente en estado estacionario) es necesario
establecer los valores de las variables especificadas como se muestra en las tablas N° 4 y N°5.
En este caso se muestran los valores que se especificaron para la corriente de alimentacion a la

planta de compresion, asi como de los equipos que conforman el sistema.
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Tabla N° 4. Composicion molar y propiedades del gas de alimentacion.

Temperatura, T (°F) 88
Presion, P (psia) 38,28
Flujo Molar , F 165,3

(MMSCFD)
Metano 80,12
Etano 9,20
Propano 3,66
I-Butano 0,616
n-Butano 1,067
i-Pentano 0,367
n-Pentano 0,320
n-Hexano 0,218
n-Heptano 0,183
Didxido de Carbono 3,631
Nitrogeno 0,445
Agua 0,00
n-Octano 0,095
n-Nonano 0,057
n-Decano 0,018
n-Undecano 0,00
Sulfuro de 0,00
Hidrégeno

Nota: Las composiciones con valor de 0,00 significa valores menores a 0,005 %.

El conjunto de valores presentados en la tabla N° 4 fueron empleados para definir la
corriente de alimentacion a la planta de compresion.
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Tabla N° 5 Especificaciones hechas para simulacion en estado estacionario (1ra
etapa de compresion).

VLV-100 Diferencia de presion 1
(psi)
V-100 Isobarico Sl
Adiabatico Sl
MIX-100 Igualdad de presiones Sl
FCV-101 Diferencia de presion 22
(psi)
ClA Curvas caracteristicas Activas
Velocidad del
compresor (rpm) 3955
E-101 Diferencia de presion 1
(psi)
Temperatura de salida 95
del gas (°F)
V-101 Isobérico Sl
Adiabético Sl
VLV-107 Diferencia de presion 0,1
(psi)
TEE-102 Relacion de flujo- 1a0
Corrientes 2-1R y 2-6C

Las Tablas N°4 y N°5 muestran los valores de las propiedades o condiciones que se
especificaron para definir la simulacion en estado estacionario. Estas especificaciones
comprenden el conjunto de restricciones usadas para que se cumplan los grados de libertad.
Para el caso estacionario, luego de estabilizada la simulacién se obtienen los resultados que
podrian denominarse condiciones de operacion en los principales equipos, los cuales se

muestran en la Tabla N° 6.
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Tabla N° 6. Comparacion de la simulacion dinamica (etapas 1y 2) con planta
real de las condiciones normales de operacion.

Etapa
1 2
Propiedad Simulac. | Planta Desv. | Simulac. | Planta Desv.
(%) (%)
Flujo molar 165,6 177 6 165,6 177 6
estandar
(MMSCFD)
Temperatura 1 95 95 0 95 95 0
(°F)
Temperatura 2 188,7 180,4 4 180,3 169,8 6
(°F)
Presion 1 34,1 31 10 65,03 56,5 13
(psia)
Presion 2 69,08 61,6 12 108,8 94,4 13
(psia)
Caudal 1 5,089x10* | 6,099 x10* 17 2,733 x10* | 3,358 x10* 19
(ACFM)
Velocidad del 3956 3955 <1% 3724 3723 <1%
compresor
(rpm)
Peso 21,01 22,53 7 21,01 22,53 7
Molecular

(1: Succion del compresor) (2: Descarga del compresor)

Los resultados presentados en la tabla N° 6 corresponden al comportamiento de la
simulacion dindmica, en comparacion con los datos reportados por planta real. La
capacidad de alimentacién a la planta real es de 177 MMSCDF (segin datos
suministrados por MCL), mientras que en la simulacion se trabajo con 165, 6
MMSCDF; representando esto una influencia sobre el rendimiento de los
compresores. Ademas, el peso molecular del gas con el que se hicieron las pruebas
posee un valor diferente al trabajado en la simulacion (estos datos de planta son
valores muy antiguos en relacion a hoy en dia). Sin embargo, el analisis se realiza en
funcién de esta desviacion. Para estos resultados de simulacion, el control de carga,
se mantuvo activado, por lo cual los valores de velocidad de operacion presentan
desviacion menores al 1% respecto a planta, por lo que se cumple con las condiciones

de disefio. En cuanto al valor de presidon de descarga resultante en la simulacion, el
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mismo es mayor en relacion al de planta, atribuyéndose al hecho de que existe una
menor cantidad de gas (menor capacidad) recibiendo igual cantidad de energia
(mismas rpm que en planta real), por tanto, es ldgico que el gas contenga mayor

presion al salir del compresor.

SIMULACION EN ESTADO DINAMICO A LAZO ABIERTO DE UN TREN
DE COMPRESORES DE UNA PLANTA COMPRESORA EMPLEANDO EL
SOFTWARE UNISIM-DESIGN.

La simulacion dinamica posee la finalidad de representar el comportamiento en tiempo real de

la planta compresora, lo cual ademas, puede verificarse al ejecutar ciertas pruebas y observar
de esta forma la respuesta de la simulacion ante determinadas perturbaciones. El elaborar la
simulacién dinamica necesita de la estabilidad de la simulacién en estado estacionario con el
fin de garantizar que el caso dinamico responda en la forma esperada, con lo cual se logra que
cada balance de masa, energia y cantidad de movimiento en su dependencia con el tiempo sea

lo més representativo posible de la planta real.

La necesidad de que la simulacion se encontrara a lazo abierto, en cuanto al algoritmo de
control de carga, radica en que, de este modo, pueden manipularse ciertas variables como la
velocidad de los compresores y flujo de alimentacidn, a través de la apertura de las valvulas de
alimentacion y asi establecer la comparacion con el caso de planta real, verificando de esta
forma la validez de la simulacion. Se presentaron diversos casos de estudio para la simulacién
dindmica, en especifico, se estudidé el efecto de perturbaciones tipicas para la planta

compresora, que provocan gue el sistema opere bajo condiciones distintas a las normales.

Una perturbacion tipica en la planta de compresion Tia Juana 3 es el bloqueo de alguna
de las estaciones de flujo que alimentan a la planta, esto produce una disminucion en el
flujo de gas a lo largo de la cadena compresora que podria generar dafios a los equipos,
por lo que el operador debe tomar las acciones respectivas para llevar las variables a

valores que permitan mantener la planta en condiciones seguras.

Otra perturbacién comdn es cuando una de las etapas de compresion sale de operacién,
por lo que se aisla o bloquea en relacién al resto del tren de compresores. Este evento se

conoce en planta como “caida de una etapa”, se debe principalmente a condiciones bajo
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las cuales la temperatura de las turbinas excede el valor mé&ximo de seguridad

(relacionado con el denominado factor de escape). En este caso, por tratarse de una

condicion extrema, el control normal de operacién queda desactivado, siendo entonces

parte del propio operador reconocer cuando una etapa se encuentra caida y, en

consecuencia, ejecutar un conjunto de acciones que garanticen la seguridad del personal

y la planta. Para este evento, el control de carga es desacoplado; en cambio, el control

anti-surge se mantiene en automatico, con el fin de recircular el gas a traves del

compresor hasta que la velocidad del mismo es llevado hasta cero rpm, como se

presentard en las tablas de resultados y graficas posteriores. En la tabla N° 7 se muestra

una matriz causa-efecto de las perturbaciones que se analizaron en la simulacion

dindmica de este trabajo.

Tabla N° 7. Matriz causa-efecto de perturbaciones a la planta en la simulacién

dinamica.

Corriente 1-IN Disminucion de la
i - roduccion en el e
Bloqueo Corr!ente 2-IN P e Disminucion de la
- Corriente 3-IN multiple. .
estacion de Corri 2N Obstruccion en las produccién de gas en
flujo orriente 4- , el tren de compresion
] tuberias de
Corriente 5-IN . .,
alimentacion.
Compresor C1A Temperaturas y
Compresor C2A presiones elevadas en L,
las camaras de Disminucion de las
Caida de Compresor C3A i velocidades de los
combustion de las
etapa de Compresor C4A turbinas compresores y
compresion . . recirculacion de gas
P Compresor C5A Vibraciones y o cadla eta ag
Compresor C6A | desplazamiento de la P
Compresor CTA maquina.

La tabla anterior muestra en forma de matriz las causas y efectos relacionados al bloqueo

de una estacion de flujo y la caida de una etapa de compresion, se muestran las corrientes

en la simulacion dinamica donde puede alterarse el proceso.
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Bloqueo de estacion de flujo

El blogueo de algunas de las estaciones de flujo que alimentan a la planta se debe,
entre otras razones, a las pérdidas de presion en los pozos de gas que surten a la
planta, por lo cual se presenta una disminucién en la presién del tanque pulmoén, que
se traduce en una cantidad menor de energia ingresando a la planta (en términos de
cabezal de fluido). Cuando se presenta esta perturbacion, la misma puede detectarse a

través de la tendencia del control de presién, como se visualiza en la figura siguiente.

112,00

108,00

324 49 (psig)

104,00

PIC-107 - OP (%)

100,00 510000 (%)

96,00

4,839e+004 4,840e+004 4,841e+004 4,842e+004
Minutes

Figura N° 6. Tendencia del control de presion PIC-107 en el tanque pulmoén o
multiple de alimentacion.

Como se muestra en el gréafico de la figura N° 6, luego de ocurrido un blogueo en
alguna (s) de las estaciones de flujo, es evidente que disminuye la presién del
multiple separador, también conocido como tanque pulmon. Sin embargo, al ocurrir
el bloqueo de solo una de las cinco estaciones de flujo, dicho tanque puede funcionar
como fuente de energia para la planta. Al disminuir la presion del maltiple (curva
verde) se genera un gradiente de presion positivo, provocando que el resto de las
estaciones (pozos) envien mayor cantidad de gas, compensando momentaneamente la
pérdida de presion, lo cual se evidencia en el segundo punto de inflexion. No
obstante, de darse el bloqueo de una estacion, entrara en accion el denominado
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control de presion de succion de la cadena, cuya variable manipulada reside en las
valvulas de admision ubicadas en la alimentacion de la 1ra etapa de compresion.
Como se muestra en la figura N° 7, este lazo de control, modifica la apertura de
dichas véalvulas con el fin de disminuir la resistencia al flujo y, en consecuencia,

recuperar la presién normal de operacion.

5 100.00 (%)

/ 20 (psig)

4.861e+004
Minutes

Figura N° 7. Respuesta a lazo cerrado del control de presién de succién PIC-100
de la cadena de compresores.

En la figura N°6 es mostrado la gréfica de la respuesta a lazo cerrado del control de
presion de succion de la cadena de compresores, en este caso es la respuesta ante el
bloqueo de dos estaciones de flujo. La curva en color verde representa la presion de
succion, la cual va disminuyendo al presentarse la perturbacion, desviandose del set
point asignado en este lazo de control. La curva en azul indica el cambio en la
apertura de las valvulas de succion (salida del controlador), incrementandose hasta un
100%, indicando la saturacion del control, debido a que la pérdida de energia ha sido
significativa al bloguearse mas de una estacion de flujo (pozo) en este caso; aunque el
error entre la variable de proceso y el set point sea minima. En tales circunstancias,

la salida del control de presion del multiple también se ha saturado, con lo cual, existe
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una deficiencia en términos de energia para mantener el caudal estandar de operacion

en el valor del set point.

Una condicion critica para el sistema se presenta cuando todas las estaciones de flujo
se encuentran blogueadas, generando que no exista gas de alimentacion a la planta, en
tal evento, todas las etapas deben someterse a recirculacion total; es decir, la
produccion de la planta también se detiene con el fin de proteger a cada uno de los
compresores de la condicidn de surge, donde el operador debera tomar las acciones
respectivas y evitar las pérdidas de energia innecesarias al sistema (parada de

emergencia de la planta). Posteriormente se muestra dicho escenario en este trabajo.

Caida de una etapa de compresion

Se ha comprobado que las inestabilidades mecéanicas en compresores Yy turbinas son
producidas por la combinacién de altas velocidades de las maquinas, altas presiones y
grandes cargas de trabajo, por lo cual se originan vibraciones que ocurren a
frecuencias menores que las velocidades de operacién y que obligan a una salida de
operacion de la etapa en condicién de emergencia (Greene, 1998). Al presentarse esta
situacion, toma lugar el denominado control de emergencia, el cual emprende una
secuencia de acciones con el objetivo de garantizar la proteccion de la etapa caida y el
resto del tren, al igual que la del personal. En este trabajo también se programé el
conjunto de actividades u operaciones que deben ejecutarse ante la caida de alguna de
las siete etapas, estableciendo de este modo una comparacion entre la simulacion
dindmica y el caso real de planta frente a este evento critico. Se muestra en la tabla
N°8 las condiciones y resultados obtenidos cuando la 4ta etapa de operacion se

encuentra caida, asi como la comparacion de ésta con los valores de planta.

El operador tiene la opcion de operar el tren de compresores sin una etapa de
compresion, por lo cual, deberd ejecutar una serie de acciones cuyo fin es el de
recuperar una etapa y poner en funcionamiento la cadena en condiciones normales.
Por ello, también se program6 en la simulacion dinamica el evento de recuperacion
de etapa y se muestran los resultados obtenidos al comparar nuevamente con las

condiciones tipicas de operacion.
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Tabla N° 8. 4ta etapa de compresion fuera de operacion.

FLUJO
SUCCION
(MMSCFD) | 95,5 153,1 |37,6| 0,0 0,0 0 40,3 138,2 | 70,8
PRES
SUCCION
(psi) 76,2 | 117,9 | 35,4 | 102,6 - - 94,6 2255 | 58
TEMP
SUCCION 89,9 - - 95
(°F) 899| 95 |54 85,7 9,8
PRESION
DESCARGA
(psi) 144 | 232,7 | 38,1 | 102,6 - - 1924 456,2 | 57,8
TEMP DESC
(°F) 189 | 2055 | 8,0 | 89,9 - - 186,0 1923 | 3,3
NIVEL LIQ
SEP 16,2 16 0 20
(%) 198 198 | O 20,0 0
APo PV (plg
agua) 6,7 - - 3,7 - - 7.8 - -
APo SP (plg
agua) 6,7 - - 4,3 - - 7,8 - -
RPM PV | 3544| 4107 |13,7| 0,4 - - 5650 6384 | 115
FLUJO
SUCCION | 1109
(ACFM) 9 |13771]194| 0,0 0 0 3833 6360 | 39,7

(Sim: Simulacion; VP: Valor de planta; %D: % Desviacion relativa)

La tabla N° 8 indica los resultados obtenidos en la condiciones de operacion para
cuando la cuarta (4ta) etapa de compresion esta caida o fuera de operacién. Se
observa que la velocidad (rpm) del 4to compresor disminuye hasta los 0,4 rpm, que
forma parte de la secuencia de acciones implementadas al caerse una etapa. En cuanto
a la actuacion del control anti-surge, se observa que el mismo cumple
satisfactoriamente con la estrategia al colocar los puntos de operacion sobre la linea
de control, que se evidencia en la celda de los valores de APo SP y APo PV siendo
estos de igual valor. Por simplificacién de la tabla, se muestran solo los valores
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correspondientes a la etapa anterior y posterior a la etapa que ha salido de operacion
normal; en este caso, 3ra y 5ta etapa respectivamente.

DESARROLLO DEL MODELO MATEMATICO CORRESPONDIENTE A
LOS ALGORITMOS DE CONTROL DE DISTRIBUCION DE CARGA Y
CONTROL ANTI-SURGE.

Se construy6 el modelo matematico que representa a las estrategias o algoritmos de

control anti-surge y control de carga; siendo este Gltimo basado en una combinacion
de control predictivo o feedforward maés control feedback o por retroalimentacion. La
razén por la que se empled la filosofia del control anticipativo es que se gana ventaja
sobre el efecto propagado de las perturbaciones que afecten a la planta. Al tratarse de
un sistema altamente no lineal, la planta de compresion también debe contar con
estrategias adecuadas. Es importante destacar que dicho modelado se encuentra
basado en el comportamiento nominal para condiciones de disefio de la planta. Sin
embargo, como se muestra en los resultados posteriores, existe robustez y estabilidad

en el control a lazo cerrado ante la presencia de disturbios.
Estrategia de control de distribucion de carga
Los objetivos que debe cumplir esta estrategia son:

1. Mantener aproximadamente constante el caudal estdndar del gas producido
por la planta de compresién, es decir, el caudal medido a condiciones de 14,7
psia 'y 60°F.

2. El rango de actuacion de la variable manipulada comprende el rango de
velocidad de cada compresor en la etapa respectiva. Dicho rango abarca desde
un 90% a un 105% de la velocidad nominal de operacion, esto se traduce en
que existe cierta limitacion para el control de carga, dado el corto campo de
accion de esta variable.

3. Calculo de la sefial o salida de control minimizando el gasto energético,
representado por el consumo de potencia en el compresor debido al aumento

de su velocidad.
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La formulacién del modelo matematico se baso en la ecuacion del cabezal de fluido
para el proceso de compresion politropico y en la ecuacion de flujo a través de una
valvula, proveniente de la ecuacion de Bernoulli generalizada. La ecuacion de flujo es

planteada en la valvula de descarga final de la planta de compresion.
Ps—P -
q=C, X /—SG 2 Ecuacién 10
f

q: Flujo de liquido o gas (ACFM)

Ps: Presion de succion de la valvula (psi)

Pp: Presion de descarga de la valvula (psi)

G: Gravedad especifica del fluido (adim.)

La presion de descarga de la valvula se encuentra sumamente relacionada a la presion a la
que se halla el yacimiento; siendo este Ultimo un gran reservorio de energia y en
consecuencia, su presion se mantiene aproximadamente constante a lo largo del tiempo,
siempre que no exista agotamiento del yacimiento. Siendo el objetivo de la estrategia de
control mantener constante el flujo estandar de gas (q), que se traduce en mantener también
constante la presion de descarga de la planta (presion de succion de la valvula final, Ps),

con lo cual debera calcularse la velocidad de operacion (rpm) necesaria.

La siguiente ecuacién corresponde al calculo del cabezal politropico para el gas
(Greene, 1998).

k-1
k
B = ZXRXTy ( X"p) [(ﬁ)"x’”’ — 1] Ecuacion 11

gxPm \ k-1 Py

Donde:

H: Carga o cabezal politropico (pie)
Z: Factor de compresibilidad (adim.)
R: Constante universal de los gases (pie-Ibf/ Ibm°R)

Pm: Peso molecular del gas
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g: Constante de aceleracion de la gravedad (pie/s?)
k: Razdn de calores especificos Cp/Cy
P,: Presion a la descarga del compresor (psia)

P;: Presion a la succion del compresor (psia)

1, Eficiencia politropica (adim.)

De acuerdo a los grados de libertad que posee el compresor en la simulacion es posible
suministrar como especificacion el cabezal politropico o adiabatico, en vez del incremento
0 razon de compresion, por lo cual se empled el mapa del compresor en el que se calculan
las rpm requeridas. A dicho mapa del compresor se le suministré6 como flujo molar
(alimentacidn) el valor tal que cumpla con la produccion requerida del flujo estandar,
al igual que el valor de presion de descarga P2, que se fijo en el valor deseado (de
disefio) para el mismo fin, mientras que el resto de los valores -no constantes- se
midieron en funcion del valor obtenido en la simulacion.

El valor de k, se tomd como constante debido a la poca variacién de los calores
especificos entre la succion y descarga del compresor. Aunque la presion de descarga,
P, debe ser constante, la presion de succion P; es afectada por la perturbacién. En la
primera etapa de compresion este efecto se evidencia con mayor magnitud, dada la
cercania de dicha etapa con la alimentacion a la planta, para el resto de compresores,
la propagacion del disturbio se hace menor como resultado del aumento del tiempo

muerto.
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Figura N° 8. Punto de operacion requerido para mantener constante el
flujo estandar y presién de descarga del compresor (Elaboracion propia).

Como se observa en la figura N° 8, luego de calcular el valor del cabezal politropico
y el caudal o flujo volumétrico; la interseccion de estas coordenadas (H y Q) en el
mapa del compresor da por resultado el valor de la velocidad (rpm) requerida para

mantener constante la presion de descarga.

Se muestra en la figura N° 9 un diagrama de bloques representativo del algoritmo de

distribucion de carga.

47



Datos de entrada

Presion
Descarga
(Set point)
A 7
Caélculo del
cabezal deseado
Caudal deseado
Mapa del compresor
RPM
(Feedforward)
C Compresor real )
Ajuste |4 f

Y fino PID

Figura N° 9. Diagrama de bloques del algoritmo de control de distribucion de
carga.
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Modelo matematico del control anti-surge

El modelo matemaético del control anti-surge se basa en la conversion del flujo
volumétrico de succion del compresor a un diferencial de presion, medido en
unidades de presion, normalmente pulgadas de agua. Principalmente, se fundamenta
en el principio aplicable para bombas y compresores centrifugos; el cabezal
desarrollado es proporcional al cuadrado de la velocidad (rpm) del compresor,
mientras que el caudal (Q) es linealmente proporcional a la velocidad.

Basandose en el principio anterior, se tienen las siguientes ecuaciones:
H = aN? Ecuacion 12
Q = BN  Ecuacion 13

Donde:

H: Cabezal politrépico (pie)

Q: Flujo volumétrico (pie3/min)

N: Velocidad de rotacion del compresor (rpm)
a 'y B: Constantes

Al reemplazar N en la ecuacion de cabezal, se tiene:

H =yQ? Ecuacion 14
Donde:
y: Constante

Bajo una serie de simplificaciones, tales como; peso molecular constante-
considerando invariable la composicion del gas- y temperatura de succién constante.
Ademas la semejanza entre cabezal y relacion de compresion Rc, se llega a la

relacién siguiente:

R, = = Ecuacion 15
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De la ecuacion (9), despejando la relacion de compresion, se tiene:
R.= (1 +yH)Y%  Ecuacion 16
Donde:

Rc: Relacion o razon de compresion (adim.)

6=k_1/np><k

Por su parte, (White, 1974) aproximo la ecuacion (14) a una ecuacion lineal, con lo

cual el término R, — 1 = yH , que al igualarlo con la ecuacion (10), produce:

R.,—1=0Q% Ecuacion 16
Donde
o: Constante
Para el compresor, la presion diferencial originada se calcula como:

AP =P, — P, Ecuacién 17
Que al relacionar con la ecuacion (15) se convierte en:
AP = PR, —1
AP =R.(P,—1)

AP
Re—1=5- @)

Al sustituir en la ecuacion (15),

AP

oQ?  Ecuacion 18
Py

Por otro lado, la medicion de un flujo volumétrico o caudal Q a través de una placa de

orificio o medidor de Venturi ubicado en la seccidn del compresor.

h .,
W=0 hPy Ecuacion 19

1
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1 T .,
-=C (—1) Ecuacién 20
P Py

Relacionando las ecuaciones (19) y (20)
w ./
Q = " Ecuacion 21
Al reemplazar las ecuaciones (19) y (20) en (21);

o
= — X —
¢ T P

,h -
Q=C % Ecuacion 22
1

Al suponerse temperatura constante en la succion del compresor, entonces:

_Ch

= Ecuacion 23
Py

QZ

Relacionando con la ecuacion (18)
AP = @h  Ecuacién 24

La ecuacion 24 representa el modelo matematico que relaciona el incremento de
presion producido en el compresor con el flujo de succidn convertido en presion

diferencial, por lo general medido en pulgadas de agua.

La ecuacion (24) consiste en la ecuacion basica de disefio de control anti-surge; sin
embargo, se desarroll6 un control mejorado para las oscilaciones o surge, basado en
(Staroselsky y Ladin, 1974) el cual posee mayor flexibilidad en cuanto que considera
temperatura y peso molecular del gas como no constantes. En este método se tiene en
cuenta las leyes de afinidad o ley de los ventiladores, relacionando la carga
politropica del compresor con la velocidad del mismo, al igual que el caudal.

— = (; Ecuacion 25
N
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% =C, Ecuacion 26

Semejante a lo obtenido anteriormente, se llego a:

C3H = Q? Ecuacién 27
Donde:
Ci1, C2 y Ca: Constantes

De la ecuacion de cabezal politropico al igualarla con la ecuacion (27),

k-1

ZXRxTh (kxnp) (ﬁ)"x’?p — 1| = Q2 Ecuacion 28
gxPm \ k-1 Py
Segun la ecuacion (21), se define Q como:
w CsW .
Q = F = % Ecuacion 29
( ZTq

El detalle del desarrollo se muestra en la seccion de Anexos.
La ecuacién baésica de control, se convierte en:

C14AP + a,P; = AP, Ecuacion 30
Donde:
Cu, a,: Constantes
AP, ,: Diferencial de presion en la succion del compresor (psi)

El término a,P; expresa el desplazamiento de la linea de control con respecto a la
linea limite de surge. Por lo general, este desplazamiento es constante y se ubica en

un 10 a 20% de la linea limite.
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Figura N° 10. Diagrama de bloques del algoritmo de control anti-surge.
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DESARROLLO EN MATLAB, LABVIEW Y/O UNISIM-DESIGN UN
MODULO DE CONTROL QUE EJECUTE LOS ALGORITMOS DE
CONTROL DE CARGA'Y CONTROL ANTI-SURGE DE UNA PLANTA
COMPRESORA.

Se empled la hoja de célculo “Spreadsheet” del simulador comercial para la

programacion de los modelos matematicos que representan los algoritmos de control

avanzado. Esta herramienta del simulador permite importar practicamente cualquier

variable a la hoja de calculo; ademas de poder exportar los resultados de algin

célculo hacia cualquier campo especificable en la simulacion, asi como la creacién

de formulas, funciones, uso de operadores légicos.

’%J PCTI3_AB_TEG - Aspen HYSYS V7.3 - aspenONE - [Spreadsheet: CALCULOS]
[E" File Edit Simulation Flowsheet Tools Window Help
IR | Tsmaled [ MB BaESFBEL | Ji =k ow A
Formula Summary

Cell Formula Result

M32 =h32 100.0
N33 =h33 100.0
037 =0.0589*M37+2176.2 3342
F14 = [i14-F793.6)/1380.4 .24
F17 =[i17+12 496)/4008. 1 E.829
P20 =[i20+7E.063)/2142.6 7.972
P23 =[i23+4430. 2)/206E. 8 E.218
P26 =[i26+1042.5)/1066.5 5.431
P23 =[123+544.89)/643.08 4.663
P32 =[132-188.72)/247 67 4.002
P37 =144*0371 0.7 32 e37+4B0)"L37 [k 37*d37) 2.997e+004
P40 =144*04 01 0.7 327 e4 0+4B80]"L4 0.k 40+d40) 2.226e+004
P43 =14404 31 0.7 32 e4 3+4B0)"L4 3/ [k 43°d43) 2.567e+004
P45 =144*046+1 0.7 32 e4B+4B0)"L 46k 46+d4E) 2.892e+004
P49 =14404 541 0.7 327 24 9+4B0)"L 49,k 49°4439) 2.561e+004
P52 =144c5110.7 327 e52+4B0)"L52/(k52*d52) 2.497e+004
Pa5 =144"055*1 0,732 e55+460)"LE5/k55°d5E) 2.860e+004
Q14 =pld*pld 975.7
Q17 =p17pl7 46.64
Q20 =p20p20 E3.56
Q23 =p23p23 46.48
Q26 =p2E*p2E 30.04
023 =p29"p29 21.80
Q32 =p32°p32 16.02
L37 =p37 2.997e+004 ft
G40 =40 2.226e+004 ft
G143 =P43 2.567e+004 ft
G46 =P4E 2.892e+004 ft
G143 =P43 2.561e+004 ft
G52 =P52 2.497e+004 ft
LS =Ph5 2.860+004 ft
R14 =old4*ql4 122.0
g =<7 | 1 819a+0N4 Ihranls

Connections J Parameters Folmulas| Spreadzhest J Calculation Order J Uszer Variables JNotesJ

Delete | Function Help... | Spreadszhest Only... |

Figura N° 11. Hoja de calculo del simulador comercial donde se realizo la
programacion.

La figura N° 11 muestra parte de la hoja de calculo del simulador empleada para la
programacion de los algoritmos de control.
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El modelo matemético del control de carga o capacidad se fundamenta en la filosofia
del control predictivo o feedforward, cuya ventaja frente al control feedback es el de
tomar accion sobre el proceso antes que las perturbaciones desvien la variable
controlada del punto de consigna (set point). En este algoritmo de control avanzado
se controla el flujo estandar de gas (medido a 14,7 psia y 60°F en millones de pies
cubicos estdndar por dia) producido por la planta compresora. La variable
manipulada para tal fin es la velocidad de operacion de cada compresor (rpm); sin
embargo, la salida calculada por el algoritmo se limita al rango de velocidades de
cada maquina; la cual es variable segin la etapa de compresion, por ejemplo, para la
primera etapa se encuentra entre las 3760 como rpm minima y 4160 como rpm
maxima. En conjunto la estrategia se combina con control por retroalimentacion
(feedback) para ajuste fino del lazo principal; lo cual se logra implementando un
bloque de célculo que suma las salidas tanto del algoritmo como del bloque PID del
feedback. Si la estrategia feedforward es capaz de mantener la variable controlada
en su set point, el error calculado por el bloque feedback es nulo y en ese caso, no es

necesario reajustar la variable manipulada.

Algoritmo de control anti-surge
La variable controlada es el flujo de succién al compresor, cuyo set point es variable,
dado el cambio de la diferencia de presion provocada por la maquina. La variable

manipulada es la apertura de la valvula de recirculacion.

Para implementar el algoritmo de control anti-surge se emplearon, ademas del disefio
del algoritmo, unidades de control PID. Es importante destacar que cuando el punto
de operacion se encuentra cercano a la linea de control, la valvula de recirculacion
debe ser suficientemente rapida en su apertura para evitar el surge, que es un
fendmeno que se inicia en el orden de los pocos milisegundos; en consecuencia, uno
de los blogues PID debera ser de dindmica mayor en comparacion al otro blogue.
Ademas se empled bloques selectores, cuyo propoésito es el de seleccionar entre
las dos acciones (salidas de control) la de respuesta mas rapida, enviar la sefial

hacia el elemento final (valvula) y tomar accion correctiva.
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Se presentan a continuacion los resultados obtenidos a lazo cerrado de la accion de
los algoritmos de control de carga y control anti-surge: el campo de accion o de juego
del control de carga o capacidad comienza cuando existe una 0 mas estaciones de
flujo bloqueadas; no obstante, de encontrarse las cinco (5) estaciones obstruidas o con
problemas, entonces se considera como condicion critica y en dicho caso, el Gnico

algoritmo actuante es el de la estrategia anti-surge para proteger la integridad de los

compresores.
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Figura N° 12.Respuesta a lazo abierto (control de carga) del flujo molar, presién
y temperatura a la descarga de la planta ante el bloqueo de dos estaciones de
flujo

Para una capacidad de disefio de 165,6 MMSCFD (aprox. 18150 Ibmol/h) al
bloquearse dos o tres estaciones de flujo, se produce una caida muy brusca del flujo
de gas procesado, como se aprecia en la figura N°12, al igual que sucede con la

presion, aunque con una menor rapidez de decaimiento. Esta grafica muestra cual es
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la respuesta en el flujo molar procesado cuando no se ha implementado el control de

carga.
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Figura N° 13. Respuesta a lazo cerrado de la presion del tanque maltiple
(control de presion PIC-100) ante el bloqueo de 3 estaciones de flujo

Como es mostrado en la figura N° 13 en los primeros instantes frente al disturbio, el
tanque pulmon es capaz de mantener la tasa de flujo alimentado y presion (curva
verde) gracias al control de presidn que actua sobre las valvulas de entrada hacia el
mismo (curva azul); sin embargo, si la perturbacion es considerable y provoca que
este lazo de control sature su salida (salida en 100%), la deficiencia de flujo (energia)
debe ser suplida por el algoritmo de control de carga, hasta el punto de que la variable

manipulada (velocidad de los compresores) alcanza las maximas rpm.
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Figura N° 14. Respuesta estabilizada a lazo abierto (control de carga) del flujo
molar, presion y temperatura a la descarga luego de estabilizada la simulacién.

En la figura N° 14, se muestra los valores estabilizados del flujo molar, presion y
temperatura luego del bloqueo de dos estaciones de flujo; como se aprecia, la
capacidad (curva azul) disminuye hasta los 16140 Ibmol/h, siendo este
aproximadamente unos 147 MMSCDF, frente a los 165,1 MMSCDF que deberian
producirse, como consecuencia de que la planta no posee activado el control de carga,
es decir, bajo esta condicién, las estaciones de flujo que siguen funcionando no
poseen la capacidad de compensar la pérdida de las estaciones bloqueadas. El valor
de la temperatura siempre permanece en el set point deseado (ver también Figura N°
9), gracias a la especificacion dindmica hecha en el enfriador del gas.
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Figura N° 15. Respuesta a lazo cerrado (control de presion) del PIC-100 para 3

estaciones de flujo bloqueadas.

La figura N° 15 muestra la forma en que disminuye la presion del multiple separador
que se encuentra en la alimentacion de la planta; como se observa, a pesar de que las
valvulas poseen un 100% de apertura, es decir, ya existe una saturacion del control de
presion, dada la imposibilidad de compensar la energia que se ha perdido con el
blogueo de todas las estaciones de flujo. Se evidencia el desvio entre el valor de set
point (20 psig) y la variable de proceso que se estabiliza en 13,14 psig luego de
ocurrida la saturacién del lazo de control. También se observa la rapidez con la que se

inicia la apertura de las valvulas de control para mantener el valor de set point (curva
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azul), al instante en el que las estaciones comienzan a bloquearse y por tanto ocurre la

caida en la presion del gas de entrada.

Se muestra a continuacion la respuesta de la capacidad bajo la accion del control de
carga (a lazo cerrado), en las gréficas siguientes.
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Figura N° 16. Respuesta a lazo cerrado del flujo molar para el control de carga,
ante el blogueo de dos estaciones de flujo.

Cuando se han bloqueado 2 estaciones de flujo, esto se convierte en una perturbacion
considerable para la planta, representado en la figura N° 16. Aunque no se nota
variacion en la rapidez del flujo molar (curva azul), el resultado es I6gico debido a
que el algoritmo se fundamenta en la estrategia Feedforward (control anticipativo), el
cual establece medicion de los disturbios o perturbaciones mayores y
simultaneamente toma accion correctiva sobre el proceso, evitando que la variable
controlada se desvie del punto de control o set point. Sumado a la ventaja de este tipo

de estrategia, se debe considerar que la planta compresora posee siete etapas de

60



compresion, lo que significa que su comportamiento en estado transitorio conlleva
intervalos de tiempo muerto apreciables, en comparacion con la dindmica de
operacion de un solo compresor y los cambios entre las variables inherentes a este,
como el flujo y la presién cuando existe la presencia de un disturbio o modificacion

de las condiciones de alimentacion al equipo.

Uno de estos intervalos de tiempo se encuentra motivado a la distancia fisica que
existe entre la variable controlada (corriente de descarga final de la planta) y la
medicién de las perturbaciones en la alimentacion de la planta, es de esperar, que
cuando entra en accién el control de capacidad, el flujo molar de descarga ain no
haya percibido el efecto de la perturbacién. A pesar de que implement6 un tiempo de
retardo (10 a 12 segundos) entre el calculo del valor de la variable manipulada (rpm)
y su asignacion al compresor propiamente, el cual pudiese generar un error o
desbalance a la variable de salida (capacidad) esto es compensado mediante la
combinacion con la estrategia feedback, que ademas corrige las posibles inexactitudes
del modelo, por tanto es valido y aceptable que el valor de capacidad permanezca en
punto de consigna (set point). Lo anterior no ocurre cuando se bloguean mas
estaciones de flujo, pues para dicho caso la salida del control de carga ya se ha
saturado en 100% (rpm en 105%). La utilidad del tiempo de retardo (unidad Lag) es
la de fungir como compensacién dinamica al modelo de adelanto (feedforward) y
ademéas simular el tiempo que conlleva la turbina en desarrollar determinada

velocidad y a la caja de engranaje desarrollarla hacia el compresor.
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Figura N° 17. Respuesta de la variable manipulada del control de carga (rpm del
compresor) ante el bloqueo de dos estaciones de flujo para la primera etapa.

En la figura N° 16 se observa la curva de respuesta de la variable manipulada (curva
en color purpura) como resultado del comportamiento del control de carga ante el
bloqueo de dos estaciones de flujo. Como es de esperar, se produce un incremento en
la velocidad de operacion del compresor (rpm) con el objeto de compensar la pérdida
de energia ocasionada por el bloqueo y mantener el valor de la presion de descarga de

la etapa.
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Figura N° 18. Punto de operacién en el primer compresor, como resultado de la
accion del control de carga
En correspondencia con los resultados observados en la figura N° 16, se observa en la

figura N° 18 la ubicacion del punto de operacién en la primera etapa de compresion.
Como se aprecia la velocidad de operacion se ubica en los 4160 rpm, siendo este el
resultado descrito por el control de carga como respuesta a la perturbacion que ha

ingresado al proceso y lograr asi mantener la capacidad deseada.

Control anti-surge: Se muestran los resultados obtenidos para la accion correctiva
del control anti-surge para las etapas 1ray 3ra.
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Figura N° 19. Comportamiento de la variable de proceso (PV), set point SP y
apertura de valvula de recirculacién a lazo cerrado del control anti-surge
(1C-102) en la 1ra etapa de compresion.

Como se observa en la gréfica de la figura N° 19, se visualiza la tendencia del flujo
volumétrico convertido en diferencial de presién (variable de proceso), flujo de surge
(set point) y el porcentaje de apertura de la valvula de recirculacién. Una vez que
ingresa la perturbacién a la planta, inmediatamente el flujo de succién (en la primera
etapa) disminuye de forma brusca (curva verde), de forma simultanea, la valvula de
recirculacion comienza a aumentar su apertura (curva azul), dado que la misma es de
aire para cerrar (abierta en falla), una sefial de salida del controlador de un 80,17%
representa un 19,83% de apertura en la valvula. El tiempo de estabilizacion del flujo,
en el cual dicha variable alcanza el valor del set point es de 1,5 minutos
aproximadamente, sin evidenciarse sobrepicos u oscilaciones en este transcurso, a
pesar de la naturaleza altamente transitoria del fenémeno del surge, ademéas durante

intervalo, el caudal de succién (curva verde) no llega al valor del caudal de surge.
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Figura N° 20. Punto de operacién del 1er compresor en la linea de control anti-
surge

En la figura N° 19 se muestra el punto de operacion del primer compresor. Como se
observa, dicho punto (color rojo) se encuentra desplazado con respecto a la linea
negra segmentada (linea limite de surge) y en concordancia con la figura N° 18, éste
se ubica justo sobre la linea de control, la cual mantiene un desplazamiento del 20%
con respecto a la curva limite (minimo caudal a maxima velocidad), evitando de esta
forma la condicion de oleaje en el compresor. Bajo esta situacion, la recirculacion
existente es total, por lo cual no existe flujo de gas que circule hacia la etapa siguiente
(segunda etapa), un hecho fisicamente 16gico; al no existir gas alimentando a la etapa,
la Unica energia disponible es la entregada en el compresor; sin embargo, este
contenido energético en el gas se pierde al fluir a través de la valvula de reciclo, que
representa un elemento totalmente resistivo, continuando la recirculacion en la etapa,
el decremento de energia es tal que el diferencial de presion ganado en la maquina es
solo el requerido para entrar a dicha valvula y continuar este ciclo. Cualquier etapa en

recirculacion total no envia flujo hacia el proximo compresor.
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Figura N° 21. Comportamiento de la variable de proceso (PV), set point SP y
apertura de valvula de recirculacion a lazo cerrado del control anti-surge
(1C-102) en la 3ra etapa de compresion.

La gréfica de la figura N° 20 muestra la variacion del flujo o caudal de succion (curva
verde) ante el ingreso de una perturbacion a la planta, que podria ocasionar oleaje en
el tercer compresor. Se nota como el flujo (convertido a diferencial de presion)
desciende subitamente y segundos después entra en accion el control anti-surge,
cambiando el porcentaje de apertura de la valvula de recirculacién (curva azul), este
intervalo entre la caida del flujo y la actuacion de la variable manipulada, se debe a la
dindmica que posee el actuador de la valvula de recirculacién. Aungue la variable de
proceso (caudal) se desvia por debajo del set point, esto ocurre transitoriamente y aun
asi, no existe peligro del inicio de la condicion del surge, dado que para esta etapa
existe mayor desplazamiento (20%) respecto a la linea limite de surge. No obstante,
se alcanza de forma satisfactoria el valor deseado con un 29,45% de apertura en la

valvula de reciclo (71,55% de sefial de salida del controlador). El valor de set point
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también es variable y se modifica segun el incremento de presion existente en el
compresor.
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Figura N° 22. Punto de operacion del 7mo compresor en la linea de control anti-
surge

En la séptima etapa de compresion se implementd un 20% de desplazamiento para la
linea de control de surge, asegurando asi la proteccion del equipo, al evitar la
peligrosa condicion de oleaje. Esta etapa, a diferencia del resto, posee mayor
sensibilidad a la disminucion en la presion de succion, hecho debido a que las curvas
caracteristicas del compresor son de pendiente muy pronunciada para flujos menores,
como se evidencia en la figura N° 22.

El resultado para el resto de las etapas se encuentra en la seccion de Apéndice,
Apéndice 2.
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DESARROLLO DE UNA INTERFAZ O MODULO QUE PERMITA LA
INCORPORACION DE PARAMETROS PARA LA CONFIGURACION DE
LOS ALGORITMOS DEL MODULO CONTROL EN SOFTWARE COMO
MATLAB, LABVIEW Y/O UNISIM-DESIGN.

Current Celt
-
Al Wariable:
|
I3 B C 5] E F G H
1 ANTISLHGE l ETAPAS
2 14 28 38 44 B4 B Th
3 PARAMETRO COMTROL
4 GAMANCIA Ko 0.4108 2448 2.420 3.582 0.8391 2.420 3.582
5 TIEMPO INTEGRAL Ti 4.293 seconds 3.750 seconds 4.848 seconds 3,738 seconds 5.137 seconds 4.848 seconds 3,738 seconds
[ AUTOTUMER? 1.000
7 51=1
3 ACEPTAR 1.000
g
10 CARGA
11 PARAMETRO
12 GAMANCIA Ko 10.00 10.00 0.5000 10.00 10.00 10.00 0.5000
13 TIEMPO INTEGRAL Ti 7.500 seconds 7.500 seconds 7.500 seconds 7.500 seconds 7.500 seconds 7.500 seconds £.300 seconds
14 AUTOTUMER?
15 51=1
18 ACEPTAR

Figura N° 23. Mddulo para la incorporacion de parametros de entonamiento del
algoritmo de control anti-surge.

Como se muestra en la figura N° 23, se empled una hoja de calculo del simulador
UNISIM-Design para la incorporacion de los parametros de control de carga y
control anti-surge. Se observa que existen dos celdas disponibles para la
incorporacion del valor de la ganancia proporcional (Kc), el tiempo integral (Ti) que
permiten el entonamiento del lazo PID del algoritmo. Ademas, se utilizd el
Programador de eventos para ejecutar con mayor practicidad el ajuste de los PID,
para ello existe una tercera celda (Autotuner) donde el usuario tiene la opcion o
posibilidad de solicitar el proceso de Autotuning al propio software del simulador,
con lo cual automaticamente se calculan los valores de ganancia y tiempo integral. La
componente derivativa (tiempo derivativo) no se considera puesto que atribuye una
tasa de inestabilidad al lazo cuando el proceso posee fluctuaciones (ruido) en el flujo
(surge) (Gravdahl, J. y Egeland, O. 1999).
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CAPITULO V

CONCLUSIONES

El anélisis de grados de libertad permitié determinar las especificaciones que
debieron hacerse para la correcta resolucion del estado estacionario y
dindmico de la simulacion, ademas de un mejor entendimiento del proceso de
compresion.

La simulacion en estado estacionario representa satisfactoriamente el caso
disefio de la planta de compresién Tia Juana 3.

La simulacion en estado dinamico representa satisfactoriamente el
comportamiento transitorio de la planta compresora Tia Juana 3.

En la simulacion dindmica la salida de operacién (caida) de una etapa de
compresion se programd ajustandose a la secuencia realizada en la planta real,
permitiendo reproducir un escenario importante de operacion que sirva para el
entrenamiento de operadores y toma de decisiones del proceso.

En la simulacion dindmica al programar el algoritmo de recuperacion de una
etapa de operacion, caida permite la aplicacion de la secuencia seguida en
planta real y posee el beneficio de observar la restauracién a los valores
normales de operacion como efecto del cambio entre dos estados transitorios.
El modelo matematico de los algoritmos de control de carga y control anti-
surge es capaz de considerar la dinamica propia de las perturbaciones al
sistema de compresion y permite el calculo de las predicciones de las sefiales
de salida en instantes futuros bajo un tiempo determinado de simulacion.

El algoritmo de control anti-surge se comporta de forma satisfactoria ante el
ingreso de perturbaciones a la planta, evitando la condicion de oleaje en cada
uno de los siete compresores.

En el algoritmo de control de carga para mantener el valor de capacidad
deseada es necesario un incremento de la velocidad de operacion (rpm) de los

compresores.
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10.

11.

12.

13.

14.

15.

16.

El hecho de controlar la presion de descarga en una etapa es equivalente a
mantener un control sobre el flujo estandar al manipular la velocidad del
compresor.

El algoritmo de control de carga es una estrategia de control avanzado que
logra mantener el flujo de gas estandar en el valor requerido de 165,6
MMSCDF.

Ante el blogueo de parte de las estaciones de flujo que alimentan a la planta
compresora existe un limite, representado por la maxima apertura de las
valvulas de alimentacion para la compensacién de la energia pérdida, cuando
actla el control de presion del tanque pulmén o mdltiple.

El modelo matematico de la linea de control anti-surge no depende de la
presién de succion y en funcion de esta ultima, se recalcula un nuevo valor de
set point para la capacidad (punto de control).

El control de carga posee un rango limitado de accion para ejercer sobre la
variable manipulada (rpm del compresor) dado que la misma solo abarca
desde un 80 a 105% de la velocidad nominal de operacién por lo que dicho
algoritmo funciona para pequefias perturbaciones a la planta.

La estrategia Feedforward aplicada para disturbios medibles y compensables
actlia satisfactoriamente en la simulacion de la planta compresora.

La combinacion del control Feedforward con control por retroalimentacion
(Feedback) o ajuste fino del lazo compensa las posibles inexactitudes del
modelo matematico para mantener la capacidad estandar en el valor requerido.
Un modulo para la incorporacion de los parametros de control (ganancia
proporcional y tiempo integral) disefiado en el simulador UNISIM-Design le
aporta cierta practicidad al uso de la simulacion cuando se tiene mas de una
etapa de compresion y en una misma hoja de célculo pueden suministrarse

dichos parametros.
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RECOMENDACIONES

Desarrollar el modelo matematico del fendmeno del surge u oleaje con la
finalidad de poseer una mejor comprension del proceso y por ende disefiar
estrategias de control con mayor aproximacion.

Disponer de datos actualizados de planta en relacién a los datos de disefio de
la misma con el objetivo de reproducir comportamiento en la actualidad de la
planta compresora y ajustar la respuesta dinamica de la simulacion a dichos
datos.

Evaluar estrategias para la entonacion de los lazos basicos de control para el
acople a distintos escenarios dinamicos de planta.

Evaluar el comportamiento del modelo turbina de gas y compresor para una
mejor comprension de ambos procesos e integrarlos como un todo en la

simulacion dinamica de una planta compresora.
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APENDICE

Apeéndice N° 1. Desarrollo del modelo matematico del control anti-surge

Se muestra el resto del desarrollo matematico para la deduccién de la ecuacion de la

linea de control anti-surge:
Sustituyendo en la ecuacion (28) la ecuacién de Q,

(RS-1) _ w?z,%1y

CZ = Ecuacion 31
6% prom o) P,2Pmol

Donde:

Zyrom- Factor de compresibilidad promedio entre succion y descarga del compresor
(adim.)

Ce: Constante

Empleando la ecuacion para el calculo de flujo de gas en la succion de un compresor,
por medio de un medidor de flujo;

AP, sP1Pmol .,
W =¢, /% Ecuacion 32
141

La ecuacion (30) se convierte en:

C,: Constante

(R°-1) _ AP, sP;PMolZ,°Ty

CoZ Ecuacion 33
8&prom TyZ, P;2Pmol

Donde:
Cg: Constante
AP, ;: Diferencial de presion en la succion, (psi)

Simplificando,

6_
CS Zprom P1 (R:-1)

Z e AP,  Ecuacion 34
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La ecuacion también puede ser aplicada en la descarga del compresor, dando como
resultado:

AP, 1P,Pmol AP, ,P,Pmol .,
W=¢C, |—=22—=0(C, |—22——  Ecuacion 36
Tz, Ty Z,

Donde:
AP, ,: Diferencial de presion en la descarga, (psi)
T,: Temperatura del gas en la descarga, (°R)

P,: Presion del gas en la descarga, (psi)

P, Ty Z g
AP,, = AP,, 2212 Ecuacion 37
’ " Py Ty Zy

Asi la ecuacion (33) se transforma en:

ZpromZaT2P1? (RO—1
9 z21T,P, 5

) = AP,,  Ecuacion 38

Donde:

Co: Constante

En este TEG se supuso despreciables los cambios en el factor Z, por lo que:

Zprom = Z1 = Z, Yy considerando que la relacion de compresion R, es menor a 2,5;

8— - Ve - -
(Greene, 1998) afirma que el término & 1) puede aproximarse a un término lineal

de laforma Cyy(R; — 1) ’
Asi, se tiene:

C11(P, — Py) = C11AP, = AP, 4 Ecuacion 39
Donde:

Ci0 ¥ Cy1: Constantes

P T
Py Ty

Cip 22 (P, — Py) = Cyy i—:;—iAPC = AP,,  Ecuacion 40
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La linea de control desplazada una cantidad o porcentaje fijo respecto a la linea limite
de surge, se obtiene por medio de la siguiente ecuacion:

C11AP, + b = AP, ; Ecuacién 41
Donde:

b: Constante (Desplazamiento de la linea de control) (psi)
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Apéndice 2. Se muestra los resultados obtenidos para la accion del control anti-
surge para el resto de las etapas, indicando los puntos de operacion sobre las

lineas de control anti-surge.

Head Curves
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Figura N° 24. Punto de operacion del 2do compresor en la linea de control anti-

surge
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Figura N° 25. Punto de operacién del 3er compresor en la linea de control anti-

surge
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Head Curves
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Figura N° 26. Punto de operacion del 4to compresor en la linea de control anti-
surge
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Figura N° 27. Punto de operacién del 5to compresor en la linea de control anti-
surge
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Head Curves
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Figura N° 28. Punto de operacidn del 6to compresor en la linea de control anti-

surge
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Apéndice N° 3. Condiciones de operacion para cuando una etapa de compresion
esta caida (fuera de operacion).

FLUJO
suCC 165.5 165.4 165.4 165.3 165.1 165 165
(MMSCFD)
PRES
suce gsiy| 2 50,3 88.9 165.7 332.9 6216 | 1170.9
TEMP
suce(py | 878 947 947 94.6 94,8 94,5 94,5
PRES 54,3 94,1 172.8 339,9 6309 | 11816 | 25244
DESC (psi) ) ) H b b ] ]
TEMP
DESC () | 1886 1802 1933 196.1 191.9 203.6 219.9
APOPV 1 1109 218 17,7 23.3 42.9 42.9 713
(plg agua)
APo SP 345 9.7 8 15.9 23.9 10,8 46,4
(plg agua)
RPM 3955 3723 3968 5823 5805 5864 5667

Tabla N° 9. Condiciones de operacién obtenidas en la simulacién dindmica.
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Apéndice N° 4. Valores obtenidos en la simulacion estacionaria para los equipos
principales para las etapas 3raa 7ma.

Tabla N° 10. Valores obtenidos en la simulacion estacionaria para los equipos
principales. Etapa 3.

V-101-2-2 Presion de operacion (psia) 185,2
(separador a la descarga) Temperatura de operacion 95
CF)
C3A Caudal (MMSCFD) 165,6
(compresor) Presion de descarga (psia) 187,5
Potencia consumida (kJ/h) 1,914*107
Temperatura de descarga 193,3
R
E-102 Temperatura de salida (°F) 95
(enfriador) Presion de descarga (psia) 185,2

Como se detalla en la tabla N° 10, se indican los valores de estado estacionario para los cuales
se alcanza la estabilidad o convergencia de la simulacion estacionaria y los mismos
constituyen el punto de partida para la resolucion inicial de la simulacion dinamica. Las
unidades MMSCFD por sus siglas en inglés, se refieren los Millones de pies cubicos estandar
por dia de gas que procesa el compresor, siendo estas las unidades manejadas en la planta
compresora Tia Juana 3.

Tabla N° 11. Valores obtenidos en la simulacion estacionaria para los equipos
principales. Etapa 4.

V-101-2-3 Presion de operacion (psia) 349,3
(separador a la descarga) Temperatura de operacion 95
CF)
C4A Caudal (MMSCFD) 165,5
(compresor) Presion de descarga (psia) 354,6
Potencia consumida (kJ/h) 1,900%10’
Temperatura de descarga 196,1
R
E-103 Temperatura de salida (°F) 95
(enfriador) Presion de descarga (psia) 349,3
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Tabla N° 12. Valores obtenidos en la simulacién estacionaria para los equipos

principales. Etapa 5.

V-101-2-4 Presion de operacion (psia) 644,3
(separador a la descarga) Temperatura de operacion 95
R
C5A Caudal (MMSCFD) 165,3
(compresor) Presion de descarga (psia) 645,6
Potencia consumida (kJ/h) 1,730*10’
Temperatura de descarga 192
9)
E-104 Temperatura de salida (°F) 95
(enfriador) Presion de descarga (psia) 644,3

Tabla N° 13. Valores obtenidos en la simulacion estacionaria para los equipos

principales. Etapa 6.

V-101-2-5 Presion de operacion (psia) 1194
(separador a la descarga) Temperatura de operacion 95
R
C6A Caudal (MMSCFD) 165,2
(compresor) Presion de descarga (psia) 1196
Potencia consumida (kJ/h) 1,889*10’
Temperatura de descarga 203,6
)
Temperatura de salida (°F) 95
E-105 Presion de descarga (psia) 1194
(enfriador)
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Tabla N° 14. Valores obtenidos en la simulacion estacionaria para los equipos
principales. Etapa 7.

V-101-2-6 Presion de operacion (psia) 2540
(separador a la descarga) Temperatura de operacion 95
CF)
C7A Caudal (MMSCFD) 165,2
(compresor) Presion de descarga (psia) 2541
Potencia consumida (kJ/h) 2,115*10/
Temperatura de descarga 220,1
CF)
E-106 Temperatura de salida (°F) 95
(enfriador) Presion de descarga (psia) 2540

Como se muestra en las tablas N° 10 a 14 se presentan los resultados obtenidos para los
equipos principales (compresor, intercambiador de calor, separador a la descarga de la
etapa) bajo las condiciones de disefio en las cuales la simulacién estacionaria se
encuentra estabilizada.
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Figura N° 29. Condiciones normales de operacion, planta compresora.
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Tabla N° 15. Ensayo Cromatografico del Gas Natural. Caracteristicas de la

Muestra.

Caracteristicas de la Muestra Valor
Presion Pseudocritica (Ipca) 677,77
Temperatura Pseudocritica (°R) 394,97
Peso Molecular Promedio 21,009

Gravedad del Gas, Calculada (Aire= 1) 0,725

Factor de Gravedad del Gas, Fg 1,174

Correccién por Compresibilidad, Fpv a Condiciones de

Muestreo 1,003

Factor Z del Gas a Condiciones de Muestreo 0,994

Valor Calorifico Bruto a 14, 7 Ipca y 60 °F (BTU/fcn Gas Seco) 1178
Valor Calorifico Neto a 14, 7 Ipca 'y 60 °F (BTU/ fcn Gas Seco) 1068
GPM (C2+) alpcay 60 °F (BTU/ fcn Gas Seco) 4,4897
GPM (C3+) a Ipcay 60 °F (BTU/ fcn Gas Seco) 2,0349
Viscosidad del Gas (cps) a Ipca 'y 60 °F (BTU/ fcn Gas Seco) 0,0106

Figura N° 30. Diagrama de Flujo (esquematico) de la Planta Compresora.
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