TRABAJO ESPECIAL

DE GRADO

SIMULACION DE UNA UNIDAD DE DESTILACION DE NAFTA
CON EL SOFTWARE EXPERION® DE HONEYWELL Y

ELABORACION DE LOS INSTRUCTIV

OS DE TRABAJO BAJO LAS

NORMAS COVENIN- ISO TR 10013:2002

Caracas, 2008

Presentado ante la llustre

Universidad Central de Venezuela

Por la T.S.U. Vargas H., Mireya del C.
Para optar al Titulo

de Ingeniero Quimico



TRABAJO ESPECIAL

DE GRADO

SIMULACION DE UNA UNIDAD DE DESTILACION DE NAFTA
CON EL SOFTWARE EXPERION® DE HONEYWELL Y

ELABORACION DE LOS INSTRUCTIV

OS DE TRABAJO BAJO LAS

NORMAS COVENIN- ISO TR 10013:2002

TUTOR ACADEMICO: Prof. Johnny Véasquez
TUTOR INDUSTRIAL: Ing. Ricardo Caballero

Caracas, 2008

Presentado ante la llustre

Universidad Central de Venezuela

Por la T.S.U. Vargas H., Mireya del C.
Para optar al Titulo

de Ingeniero Quimico



“Dios le da una lombriz a cada pajaro, pero no lo lleva hasta el nido™

Dedico con mucho orgullo, este trabajo a la mujer maravillosa que me dio
la vida, por su incondicional amor y presencia en cada uno de los pasos

que he dado en la vida que Dios me regalo.

Gracias mama...



AGRADECIMIENTOS

Dicen que sofiar no cuesta nada, pero si suefias mucho te cuesta el tiempo, y tiempo
es el que falta para poder terminar de crear el mundo en cada persona. Por eso, hay
que despertar hacia el mundo que nos rodea y seguir el suefio que una vez pensamos
en silencio, para que asi cuando llegue el dia desde la cima donde la brisa lleva cada
suefio pensado en silencio por primera vez, recordemos lo bueno y lo malo que nos
sucedid mientras creamos ese mundo y que en el presente de esos momentos, se
buscaron fuerzas y voluntades para tener en hechos las palabras: futuro, valor, amor y

sobre todo confianza en ti mismo, al escuchar siempre “Sigue, que llegarés...”

En este suefio hecho realidad agradezco aquellas personas que de una u otra forma me
han ayudado en realizar esta meta:

A la Universidad Central de Venezuela, por dame la oportunidad de poder continuar

creciendo profesionalmente.

A mi tutor académico, el Prof. Johnny Vasquez, por ensefiarme que la vida nos ofrece
oportunidades que nos permiten crecer en sabiduria y como persona, por su paciencia,

dedicacion y apoyo para el desarrollo de este trabajo.

A mi tutor industrial, el Ing. Ricardo Caballero, por transmitirme parte de su
experiencia profesional en la empresa Honeywell y su apoyo en todo momento

durante la ejecucion de este trabajo.

A la empresa Honeywell, por su colaboracion y ensefianza para la comprension,
ejecucion y desarrollo de este trabajo, por parte de los departamentos de Control de

Procesos y el departamento de Ingenieria.

A cada uno de los profesores de la Escuela de Ingenieria Quimica, por su esfuerzo de
ensefianza cada dia en cada materia, y ensefiarme que todos los dias se aprende algo

nuevo para crecer de forma profesional y personal.



A mi mama4, por ser la primera persona que me ensefié a leer y escribir; por su
confianza y constante apoyo en las alegrias y tristezas para que hoy se hiciera

realidad una de mis metas.

A mi hermano Richard, por su apoyo incondicional y ensefiarme que la vida es mas

facil y hermosa acompafiada por el amor de hermano.

A mi Angel que Dios me puso en mi camino, para darme amor, apoyo, tranquilidad y
fuerzas ante las adversidades de la vida y compartir los momentos de felicidad juntos.

Y sobre todas las cosas a Dios Omnipotente, por darme todas las fuerzas y ensefiarme

que con mucha fe en él, los suefios se cumplen.



Vargas H., Mireya del C.

SIMULACION DE UNA UNIDAD DE DESTILACION DE NAFTA
CON EL SOFTWARE EXPERION® DE HONEYWELL Y
ELABORACION DE LOS INSTRUCTIVOS DE TRABAJO BAJO LAS
NORMAS COVENIN- ISO TR 10013:2002

Tutor Académico: Prof. Johnny Vasquez. Tutor Industrial: Ing. Ricardo
Caballero.Tesis. Caracas, U. C. V. Facultad de Ingenieria. Escuela de Ingenieria
Quimica. Afo 2008, 194 p.

Palabras Claves: Control de Procesos, Controlador C200, Control Multivariable,
Simulacién de Procesos, Instructivos de Trabajo.

Resumen. El area de Control de Procesos es de suma importancia tanto en la formacion,
como en el desempefio profesional de los Ingenieros Quimicos. En este sentido, es
necesario que durante su formacion académica, el estudiante cuente con la posibilidad de
realizar practicas de laboratorio, que le faciliten la comprension de los principios
fundamentales, que deben ser considerados al momento de controlar un proceso quimico
dado.

El en presente Trabajo Especial de Grado, se realizaron los instructivos de trabajo bajo las
normas COVENIN - ISO TR 10013:2002, que les permitirdn a los estudiantes, entre otras
actividades, configurar un punto de control, sintonizar lazos de control y recoleccion de
data. Los mencionados instructivos seran documentos que describen de forma clara, los
pasos consecutivos para iniciar, desarrollar y concluir una actividad y/o simulacion de
control de procesos, en los equipos y software desarrollado por Honeywell.

Ademas de los instructivos, y con el propdsito de incorporar otra practica virtual al
Laboratorio de Control de Procesos, se simularon los lazos de control de una unidad de
Destilacion de Nafta, y se implementd el esquema de control multivariable, los modelos
matematicos e interfaz humano-maquina mediante el software Profit Suite de Honeywell.

Para lograr los objetivos planteados, se contemplé la identificacion y clasificacion de las
variables involucradas en la Unidad de Destilacion de nafta (CD4N), clasificandolas como:
Manipuladas, Controladas y Perturbaciones, para seguidamente se elaboraron los
Diagramas de Bloques, con el proposito de representar la interaccion entre ellas. Estos
diagramas, facilitaron la configuracion de la simulacién a lazo abierto, en el Experion PKS,
para estudiar las respuestas de las variables del proceso a controlar, previamente
sintonizadas por medio del programa Profit RPID. Se realizd la estrategia avanzada de
control, a partir de la construccion del control multivariable (RMPCT), a fin de lograr un
proceso mas optimo y seguro. Seguidamente, y con la finalidad de monitorear el proceso
simulado, se elaboraron los despliegues del proceso mediante el uso del programa
HMIWeb. Finalmente, se realizaron los instructivos de trabajo bajo las Normas ISO-
COVENIN 10013:2002, de tres software de la empresa Honeywell, que permiten ejecutar
de manera mas didéactica, concisa y eficaz las actividades en los mismos.
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INTRODUCCION

El area de control de procesos ha jugado un papel vital en el avance de la ingenieria 'y
la ciencia. Se ha convertido en parte importante de los procesos industriales, debido a
que su objetivo principal es obtener un producto final con caracteristicas
determinadas, de forma que cumpla con las especificaciones y niveles de calidad
exigidos por el mercado. En este sentido, para garantizar las especificaciones del
producto, sélo serd posible gracias a un control exhaustivo de las condiciones de
operacion, ya que desde la alimentacion hasta las condiciones del entorno del proceso
son variantes del tiempo. Es por ello, que el ingeniero debe tener solidos
conocimientos en esta area, y por ende se debe desarrollar el aprendizaje académico,
que permita implementar sistemas de control capaces de mantener los equipos
operativos, asi como las variables involucradas en el proceso industrial. En este
sentido, la construccion de un laboratorio con equipos de control utilizados
actualmente, asi como practicas virtuales de procesos reales, etc; permitiria este
aprendizaje. Un ejemplo de lo antes mencionado, es el desarrollo de un sistema de
control eficaz y seguro en las columnas de destilacion, tal es el caso de la tecnologia
del control multivariable, ya que estos sistemas de control permiten resolver
problemas especificos en estas operaciones unitarias, debido a que esta Gltima cumple
una funcion fundamental para la elaboracion de numerosos productos industriales,

como las plantas quimicas, refinerias, etc.

Por lo expuesto anteriormente, la catedra de Control de procesos de la Escuela de
Ingenieria Quimica el objetivo de construir un laboratorio, con la finalidad de
preparar al estudiante de manera tal, que sea capaz de tomar decisiones en un
momento dado, en relacion a problemas con el area de control y simulacién de los
procesos quimicos reales. Para ello, se realizo este Trabajo Especial de Grado con la
finalidad de consolidar méas este laboratorio, con la incorporacion de una practica
virtual del proceso de Destilacion de Nafta, mediante el uso de programas aplicados

actualmente en las industrias, asi como la ejecucién dindmica de estos software



desarrollados por le empresa Honeywell, a través de los instructivos de trabajo bajo
las normas COVENIN - ISO TR 10013:2002, para que dichas actividades sean

desarrolladas de forma clara, directa y eficaz.

Para llevar a cabo este proyecto, fue necesario comenzar por la documentacion
exhaustiva del proceso en estudio (Unidad de Destilacion de Nafta) y lo referente a la
elaboracion de instructivos bajo las normas, seguidamente efectuar una serie de
actividades que permitan alcanzar los objetivos planteados. Entre las actividades
realizadas se pueden mencionar:
= Elaboracion de los instructivos de trabajo bajos las normas de los software de
Honeywell, para configurar un punto de control, sintonizacion de un lazo de
control y recoleccion de data de un punto de control.
= Simulacion a lazo abierto de las variables controladas, manipuladas y de
perturbacion mediante el uso de | programa Experion PKS de Honeywell.
= Implementacion del control multivariable (RMPCT) a partir de los modelos
matematicos obtenidos con el uso del programa Profit Design Studio, con la
recoleccion de data mediante la utilizacion del programa Profit Stepper.
= Elaboracion de los despliegues del proceso que permiten monitorear los

equipos, variables, etc., del proceso de destilacion.

Cabe destacar, que la ejecucion de la simulacion en este Trabajo Especial de
Grado es de un proceso real, el cual permitié observar las variables principales del
proceso que deben ser controladas, mediante la aplicacion de un controlador
(controlador multivariable), que manipule un conjunto de variables que conduzca
a obtener los productos bajo especificaciones. Siendo esto posible, con el uso de
programas actualmente aplicados industrialmente de la empresa de Honeywell.
Ademas, se observd y monitore6 completamente el proceso como es llevado a

cabo en las plantas quimicas.



CAPITULO |
FUNDAMENTOS DE LA INVESTIGACION



.1 PLANTEAMIENTO DEL PROBLEMA

El area de Control de Procesos es de suma importancia tanto en la formacion, como
en el desempefio profesional de los Ingenieros Quimicos. En este sentido, es
necesario que durante su formacion académica, el estudiante cuente con la posibilidad
de realizar préacticas de laboratorio, que le faciliten la comprension de los principios
fundamentales, que deben ser considerados al momento de controlar un proceso

quimico dado.

Actualmente, en la Escuela de Ingenieria Quimica no se realizan practicas de control
de procesos, en las que el estudiante se relacione con los elementos que componen los
lazos de control, es decir, controlador, valvulas, transmisores, etc. En el contexto de
lo que se denomina actualmente practicas de control de procesos, se desarrollan
proyectos basados en el uso del programa Simulink,® que aun cuando resultan
interesantes y cumplen con su objetivo académico, es comln encontrarse con
actividades disefiadas que terminan siendo un complemento obligado de la teoria,
ademas de que los resultados obtenidos no son trasladables por los estudiantes a la
realidad. Es por ello, que la catedra de control de procesos y la empresa Honeywell de
Venezuela, especializada en tecnologias de control, trabajan en conjunto para la
construccion de un laboratorio de control de procesos, donde se puedan realizar
practicas que involucren los componentes de los lazos de control y ademas poder
ejecutar préacticas virtuales de procesos industriales. Se pretende ademas, que el
laboratorio sea multidisciplinario, es decir, que puedan participar estudiantes y
docentes de las Escuelas de Ingenieria Quimica, Mecéanica y Eléctrica en actividades

de docencia e investigacion.

En la ejecucion del mencionado proyecto, se han realizado Trabajos Especiales de
Grado y una Pasantia Industrial, con el objetivo de consolidar el citado laboratorio,
sin embargo, la implementacion de las practicas de laboratorio y la posterior
ejecucion de las mismas, exige la capacitacion en el manejo de los equipos

(transmisores, controlador, etc.), y el software asociado a los mismos.



El presente Trabajo Especial de Grado, pretende realizar instructivos bajo las normas
COVENIN - ISO TR 10013:2002, que le permita a los estudiantes, entre otras
actividades, configurar un punto de control, sintonizar lazos de control y recolecctar
data. Los mencionados instructivos seran documentos que describiran de forma clara,
los pasos consecutivos para iniciar, desarrollar y concluir una actividad y/o
simulacion de control de procesos, en los equipos y software desarrollado por

Honeywell.

Ademas de los instructivos, y con el propdsito de incorporar otra practica virtual al
Laboratorio de Control de Procesos, se pretenden simular los lazos de control de una
unidad de Destilacion de Nafta, e implementar el esquema de control multivariable,
modelos matematicos e interfaz humano-maquina mediante el software Profit Suite

de Honeywell.



1.2 OBJETIVOS

1.2.1 Objetivo General.
Simular de una unidad de Destilacion de nafta con el software Experion® de
Honeywell y elaboracion de los instructivos de trabajo bajo las normas COVENIN-
ISO TR 10013:2002.

1.2.2 Objetivos Especificos.

Elaborar un instructivo de trabajo para: configurar un punto (lazo de control) en el
software Experion® de Honeywell, sintonizacién de un lazo de control en el software Profit
RPID de Honeywell y recoleccién de data de un lazo de control en el software Profit Stepper
de Honeywell, bajo norma COVENIN - 1SO TR 10013:2002.

Identificar para su clasificacion las variables involucradas en el proceso.

Realizar la representacion grafica de las funciones de transferencia por medio de

diagrama de bloque para el proceso.

Establecer los esquemas de control basico y de instrumentacion en la simulacién con

el software Experion® de Honeywell.

Disenfar las estrategias de control y/o adecuacion de las mismas, bajo las normas
SAMA (Apparatus makers Association), a ser configuradas en el Sistema de Control
Distribuido (DCS).

Realizar la sintonia de los lazos de control basico.

Crear la interfase Humano-Méaquina con el fin de desarrollar la préctica virtual con

el software HMIWeb Experion® de Honeywell.

Recolectar datos del proceso a través de los test de planta con el software Profict

Stepper de Honeywell.
Identificar los modelos matematicos para la seleccidn del controlador.
Disenfar el controlador requerido en el proceso mediante una simulacion.

Instalar y comisionar en la planta, el control multivariable de la columna de

destilacion de Nafta mediante el Profit Control de Honeywell.



.3 ANTECEDENTES
A continuacién se hace una descripcién de los trabajos realizados con anterioridad en

la Escuela de Ingenieria Quimica, que permitiran sentar las bases para la continuacion

del presente Trabajo Especial de Grado (TEG).

CHANO, C. y VICENTE, M. “Estudio preliminar para la automatizacion del
Laboratorio de Operaciones Unitarias. Implementacién del Sistema de Control
para la practica de Balances en Estado No Estacionario”. (2007)
El objetivo primordial de esta tesis, fue estudiar los procesos involucrados en las
practicas, que constituyen el Laboratorio de Operaciones Unitarias, para luego
automatizarlas. Ademas, se selecciond una de las practicas denominada Balance en
Estado No Estacionario y en ella se recolect6 toda la informacion requerida para el
disefio de un sistema de control, para en un futuro implementarlo en la préactica ya
mencionada. Para llevar a cabo esto, fue necesario el estudio profundo de cada una de
las préacticas, donde se identificaron las distintas variables involucradas en los
procesos, se procedio al desarrollo de la ingenieria basica para la automatizacion del
Laboratorio de Operaciones Unitarias utilizando el controlador C-200 de Honeywell,
el desarrollo de la ingenieria de detalle sélo para la practica seleccionada a
automatizar y se realizd la simulacion de dicha préactica con el Sistema de Control
Distribuido Experion® PKS de Honeywell.
Las conclusiones mas resaltantes en este proyecto son:
= La simulacion logré recrear de la manera mas exacta las estrategias de
control disefiadas, para la implementacion de los lazos tipicos de control
utilizados en la industria.
= Se implemento el Sistema de Control Distribuido, para la supervision y
control de las variables asociadas a cada una de las practicas del Laboratorio
de Operaciones Unitarias.
= Es posible la implementacién de un control multivariable, en la practica de
Balances en Estado No Estacionario, controlando los niveles de los tres

tanques simultaneamente.



NHORA, CARLOS. “Implementacion de un sistema de control para la practica
de balances en estado no estacionario”. (2007)

El objetivo general de esta pasantia industrial, consistié en llevar a cabo acciones
necesarias para la implementacién de un sistema de control para la préctica de
Balance en Estado No Estacionario, donde se utiliz6 el controlador hibrido C-200 de
Honeywell y se debié conocer el sistema Experion® PKS de Honeywell. Se
elaboraron las hojas de especificaciones y la configuracién de los transmisores y las
valvulas de control necesarias y luego ser instalados en la practica seleccionada.
Igualmente se elaboraron los despliegues correspondientes a la practica mediante la

herramienta HMIWeb Display Builder.

LEON, PATRICIA. “Simulacion del Proceso y Lazos de Control de una Unidad
de Destilacion Atmosférica y el Tren de Precalentamiento con la finalidad de
realizar practicas virtuales”. (2008)

El objetivo primordial de este TEG, fue simular el proceso de una Unidad de
Destilacion Atmosférica y el tren de precalentamiento asociado utilizando Hysys® y
los distintos lazos de control con el programa Experion® PKS (Process Knowledge
System) de Honeywell, para ello se elaboraron los modelos matematicos mediante la
identificacion y clasificacion de las variables involucradas de cada proceso, y asi
establecer los esquemas de control para ser simulados en el programa. De igual forma
se establecio un sistema de control avanzado, que permitié desarrollar los mimicos de
los sistemas de proteccion exhibidos en el Sistema ce Control Distribuido, con la
finalidad de observar las causa-efectos de los cambios en la variables, donde permitio
realizar una interfase Humano.- Maquina, con despliegues gréaficos que mostraron el
comportamiento del sistema, y asi el estudiante podra interactuar con el sistema y

observar los cambios que se presentan en el proceso.

Las conclusiones mas importantes de este trabajo son:



La elaboracion de las interacciones de todas las variables (manipuladas,
controladas y perturbaciones) a través de los diagramas de bloques,

permitieron realizar la simulacion del proceso en Experion PKS.

Es posible implementar la simulacién del Horno y de la Unidad de
Destilacion Atmosférica, a partir de las funciones de transferencia obtenidas
de las pruebas de planta, a traves de la definicion y configuracion manual de

los puntos que constituyen el proceso.

Se logr6 comparar la simulacién a lazo abierto del proceso, en el sistema

Experion PKS con el paquete de simulacion Simulink.

El desempefio de los programas Profit Stepper y Profit Design Studio, es
bastante exacto y preciso, para la identificacion de los modelos

matematicos.

El desempefio de los esquemas de control béasico, implementados en la
simulacion realizada en Experion PKS, satisface las expectativas de una
respuesta suave, sin oscilaciones, en el tiempo requerido para llegar al valor

deseado.

La realizacion de las pruebas de identificacion, permitié obtener modelos

aproximados del proceso.

Fue posible lograr la comunicacion, por primera vez en Venezuela, entre los
programas Profit Suite y Experion PKS para la implementacion del control
multivariable (RMPCT)



CAPITULO I
MARCO TEORICO



I1.1 PROCESO DE REFINACION

Los procesos de refino dentro de una refineria, se pueden clasificar, por orden de
realizacion y de forma general en: destilacion, conversion y tratamiento. En este
sentido, se presentaran una serie de conceptos relacionados con el primer proceso de
refinacion mencionado anteriormente, para el entendimiento y desarrollo del presente

Trabajo Especial de Grado.

11.1.1 Refineria.

El petréleo, al ser extraido de los yacimientos, estd constituido por una mezcla de
hidrocarburos liquidos, gaseosos, sélidos e impurezas, el cual no presenta ninguna
aplicacion practica inmediata. Por ello, es necesario realizarle una serie de
transformaciones que permitan obtener diferentes productos Tttiles. Este proceso
global, mencionado anteriormente, se realiza una instalacion industrial denominada
refineria. En esta Gltima, se debe tomar en cuenta el tipo de hidrocarburo que
predomina en el petroleo crudo extraido, ya que establecera el camino de

procesamiento en dicha refineria.

La funcién principal de una refineria, consiste en obtener de los crudos a su
disposicion, las cantidades adecuadas de gases ligeros, como propano y butano, hasta
las fracciones mdas pesadas, fueldleo y asfalto, pasando por otro productos
intermedios como la gasolina, el gasoil y los aceites lubricantes, como se puede

observar en la figura 1.%%

Actualmente, las refinerias modernas estan disefiadas de tal manera que su flujo,
desde el bombeo inicial del petréleo crudo, hasta la salida final de los productos
terminados, constituyen un proceso continuo. Cualquier interrupcion en el mismo,

significa una considerable perdida de tiempo, dinero y mano de obra.*
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Es por ello, que el manejo de una refineria construida de acuerdo a las técnicas
actuales es casi enteramente automatico, donde existen sistemas electronicos de
control, que regulan las variables del proceso como las temperaturas, las presiones, la
alimentacion y muchas otras variables, como también dirigir la compleja integracion
de las distintas lineas de produccion para obtener los productos de acuerdo a las

especificaciones establecidas.*®
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Figura 1. Proceso de una Refineria ®”

11.1.2 Proceso de Destilacion.

La extraccion de los hidrocarburos presentes naturalmente en el crudo, se realiza
principalmente por destilacién, sin afectar la estructura molecular de los

componentes. Fundamentalmente la destilacion o fraccionamiento del crudo, es una
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operacion que permite separar cortes o combustibles de una mezcla compleja de

hidrocarburos, como lo es el petroleo.

El principio fisico en el que se basa la destilacion, es la diferencia de volatilidades de

los componentes, por tal motivo, en estas columnas fraccionadoras se adecuan las

condiciones termodinamicas, para obtener los productos perfectamente especificados.

En este sentido, para que se produzca el fraccionamiento se debe alcanzar el

equilibrio entre las fases liquido — vapor, ya que de esta manera, los componentes

mas livianos o de menor peso molecular, predominen en la fase vapor y los de mayor
peso molecular en la fase liquida. Este equilibrio entre las fases, depende de
parametros termodindmicos, principalmente de la temperatura y presion del sistema.

A continuacion se definen estos parametros a lo largo de la columna: **

* Temperatura de transferencia: es la maxima temperatura a la que se eleva el
crudo para vaporizarlo, el rendimiento en destilados depende de esta
variable.

* Presion de Trabajo: es aquella a la cual se produce la operacion, afectando
directamente el equilibrio liquido — vapor, lo que conduce a trabajar a la
menor presion posible sin ser modificada frecuentemente.

* Temperatura de Tope: es aquella que se encuentra en la zona superior de la
columna, la cual se controla con el reflujo de esta zona, donde este ultimo es
la fuente fria que genera la corriente de liquidos que entra en contacto con
los vapores, produciéndose el equilibrio de liquido-vapor.

*  Temperatura de Corte: es aquella a la cual se encuentra la extraccion lateral
de un combustible. Se controla con el reflujo del tope y reflujos circulantes.
Estos ultimos tienen un efecto semejante al reflujo del tope y que ademas

precalientan el crudo, con la finalidad de recuperar energia.
Las columnas de destilacion en las refinerias, consisten en altos cilindros de acero

que en algunos casos pueden alcanzar hasta 40 m de altura y que en su interior poseen

bandejas de acero perforadas, colocados a intervalos desde la zona superior de la

13



columna hasta el fondo de la misma. Esta separacion de la bandejas, conduce a tener
gradientes térmicos en el interior de la columna, debido a que cada plato tiene una

temperatura mas baja que la inferior.

Es por ello, que para lograr una separacion mas exacta de las fracciones, las
perforaciones de las bandejas, se encuentran cubiertas por unas tapas especiales
llamadas "campanas de burbujeo"”, cuya forma es la de una cubeta invertida, donde
sus bordes no alcanzan a tocar el fondo de la bandeja. Estas campanas, obligan a los
vapores a pasar burbujeando, a través del liquido que se acumula en cada bandeja en
los distintos niveles. Esto ayuda a condensar los vapores ascendentes, de la fraccion
que se estd acumulando en una determinada bandeja, mientras que el calor que
asciende desde la parte inferior, ayuda a los vapores que puedan haberse mezclado
con el liquido a subir hasta la bandeja siguiente. Mediante este método de destilacion,
las distintas fracciones se separan gradualmente, unas de otras repartiéndose en las

. . . 23
bandejas de la columna de fraccionamiento, como se puede observar en la figura 2.“%

r
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Figura 2. Distribucion del liquido — vapor en los platos de una columna de Destilacion. **

Cabe destacar que la destilacion del crudo es continua, donde las fracciones separadas
salen a diferentes niveles a lo largo de la columna. Esta operacion, no obstante, sélo

suministra productos en bruto, que deben ser mejorados para su comercializacion,



3

uno de los productos intermedios es la nafta “virgen”, que seguidamente sera
fraccionada en columnas anexas, para cumplir con la calidad de demanda en el

mercado.

La columna de separacion de nafta, sera el objeto de estudio de este Trabajo Especial
de Grado, ya que se evaluard los distintos parametros termodindmicos que intervienen

en dicho proceso.

11.1.3 Productos tipicos de la Destilacion en la Refineria.

Los productos tipicos obtenidos en la refineria por medio del proceso de destilacion
son lo siguientes: **

* Destilados Medios
Es el material que hierve, dentro de un intervalo general de 330° a 750° F. Este rango
incluye normalmente kerosén, combustible diesel, aceite de calefaccion y
combustibles ligeros. Los puntos reales de corte inicial y final se determinan
mediante las especificaciones de los productos deseados.

*  Gasoll
Corte de la torre atmosférica que hierve en el rango de 300 a 700° F. El corte exacto
se determina por las especificaciones de los productos.

= Kerosén
Producto destilado medio compuesto de material de 300 a 550° F. El corte exacto
viene determinado por las diversas especificaciones del kerosén acabado.

* Nafta
Corte de la torre atmosférica en el intervalo Cs — 420° F. Las naftas se subdividen de
acuerdo con los cortes reales de la torre en naftas virgenes ligeras (Cs — 160° F),
intermedias (160° — 280° F), pesadas (280° — 330° F) y extra pesadas (330° — 420° F).
Las naftas, principales componentes de las gasolinas, necesitan generalmente
procesarse para obtener gasolinas de dptima calidad.

* Residuo Atmosférico o residuo largo

Producto liquido del fondo de la torre atmosférica en el promedio 343° C.
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Residuo de vacio o residuo corto

Producto liquido del fondo de la torre de vacio en el promedio 566° C.

Unos de los productos que se estudiara en este Trabajo Especial de Grado, es el
fraccionamiento de la Nafta para dos columnas de destilacion continuas, ubicadas en
la refineria venezolana de AMUAY. En este sentido, el proceso de Destilacion de
Nafta se inicia cuando la gasolina proveniente del tanque de reflujo de la columna de
destilacion atmosférica (M- 4), es enviada como alimentacién a una columna
desbutanizadora (A-3), previamente precalentada por tres intercambiadores de calor
(T-14; T-34, T-15). EL efluente del primer intercambiador de calor (T-14), aumenta
su temperatura al pasar por el segundo intercambiador de calor (T-34), el cual utiliza
como fluido de calentamiento la salida de fondo de la columna A-3. Seguidamente, la
gasolina aumenta mas su temperatura al intercambiar calor con el fluido de
calentamiento utilizado en el rehervidor de la columna A-4 (T-17), para entrar como

carga a la columna de destilacién A-3 y obtener los productos bajo especificaciones.

En la columna desbutanizadora (A-3), se obtiene una corriente de tope de Butano,
previamente condensados parcialmente (T-22 A/D). La corriente parcialmente
condensada, pasa a un tanque de reflujo de dos fases, donde los gases de salida del
tanque de reflujo (M-5) son divididos en dos corrientes, una hacia la etapa de la
refineria FCC/SGC y la otra es reciclada al tanque de reflujo (M-4). En cuanto, a la
fase liquida contenida de Butano, parte es bombeada (P-15/A) como reflujo hacia el
tope de la columna de destilaciéon desbutanizadora (A-3) y otra es enviada como

producto.

Del fondo de la columna desbutanizadora, salen dos corrientes de Nafta, una como
alimentacion hacia la columna de destilacion (A-4), previamente utilizada como
fluido de calentamiento (T-34), para aumentar la temperatura de la carga de la
columna A-3. La segunda corriente de fondo, es reciclada a la columna, después de

pasar por dos intercambiadores de calor (T-16 A/B), para calentar el fluido de la
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columna A-2, que a su vez es fluido de calentamiento para el rehervidor de la

columna A-4 y el intercambiador de calor T-15.

La corriente de fondo de la columna A-3, es mezclada con una corriente de Nafta de
la columna CD-2/3, antes de entrar como alimentacion a la columna A-4 al plato 14
de la misma. De esta columna de destilacion (A-4), sale una corriente de tope
previamente condensada parcialmente (T-23) es enviada a un tanque de reflujo (M-6),
donde salen una corriente de gas enviado a un mechurrio y del fondo del tanque de
reflujo, contenida de gasolina pesada, parte es bombeada como reflujo a la columna
A-4 y otra es producto, previamente enfriada al pasa por el intercambiador de calor t-

30.

El proceso culmina, cuando del fondo de la columna de destilacion A-4, salen dos
corrientes. La primera corriente, es recirculada a la columna, una vez de intercambiar
calor con los fluidos que vienen del intercambiador de calor T-16 A/B de la columna
A-3. En cuanto a la segunda columna, parte es bombeada a la columna de destilacion
y otra es enviada como producto (Nafta Liviana), una vez que haya sido enfriada por

dos intercambiadores de calor (T-14; T-29 A/B). (Ver Apéndice A)

112 CONTROL DE PROCESOS

Uno de los objetivos de la refineria, en las columnas de destilacion, es mantener las
especificaciones de los productos de tope y fondo, fundamentalmente el de mas valor
anadido. Para ello, se ha disponer de sistemas de control que permitan cumplir con las
especificaciones, lo que conduciria a obtener enormes beneficios potenciales, en
especial en las columnas fraccionadoras, donde es necesario controlar varias variables
del proceso, siendo el mas adecuado un control multivariable, que sera

posteriormente descrito.

Como fue discutido en la seccion correspondiente al proceso de destilacion, la

operacion de la columna bajo los parametros termodinamicos adecuados permite
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obtener los productos bajo especificaciones. Tal es el caso para el proceso de
Destilacion de Nafta, donde se requiere mantener bajo especificaciones la Nafta
Liviana y Nafta pesada, y a su vez poder maximizar la produccion, a través de la
manipulacion de otras variables involucradas en el proceso. Para ello, es necesario
implementar sistemas de control que mantengan dentro de los limites, las diferentes
variables como presion, temperatura y concentraciéon de tope y fondo; asi como la

relacion de reflujo, entre otras.

Estos sistemas de control, se dificultan cuando la columna de destilacion presenta
muchos platos, debido a que la velocidad de respuesta de accion es lenta. De igual
forma, cuando la separacion de los componentes afecta a muchas variables del

proceso, requiriendo mucho control e interaccion entre ellas.

Por consiguiente, el campo de control de procesos se ha considerado en los ultimos
afios como uno de los componentes fundamentales en Ingenieria Quimica, junto con
la termodinamica, transferencia de calor, transferencia de masa, mecanica de los
fluidos y la cinética de reactores, entre otras. Esto es debido, a que el ingeniero debe
tener conocimientos no sélo tradicionales, sino también los fundamentos teodricos del

. . . L, . 2
proceso de control de las variables involucradas en cualquier proceso quimico.”

11.2.1 Conceptos Basicos.

La compresion de los principios del control automatico, es necesaria por ser de
primordial importancia dentro del conocimiento del ingeniero, a su vez es esencial en
las operaciones industriales para el control de presion, temperatura, humedad,
viscosidad, flujo, etc.?? Su principal objetivo, es mantener una variable de interés en
presencia de perturbaciones, mediante la utilizacion de elementos tales como:
sensores, transmisores, controladores, convertidores y elementos finales de control
(valvulas, bombas, etc.). Para ello, el control automatico usa la diferencia entre el

valor deseado para la variable controlada (Set point) y la variable medida. La
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precision y capacidad de respuesta de estas sefiales, es fundamental para el dptimo

desempefio del sistema de control.'”

El control automatico, aporta los medios para aumentar la productividad, la calidad
de los productos, reducir costos en cuanto a materiales, energia y equipos industriales,
asi como inversion en mano de obra, entre otras.”) Sin embargo, para el analisis del
sistema de control deben definirse ciertos términos basicos mencionados
anteriormente, como son las variables controladas, las variables manipuladas y las

de perturbacion.

La variable controlada, es la cantidad o condicion que se mide y controla por un
sistema de control (sensores), por lo comun esta variable es la salida o resultado del
sistema. Esta es afectada negativamente por las variables de perturbacion, la cual se
genera dentro del sistema (perturbacion interna) o fuera del sistema (perturbacion
externa) y es una entrada. En la mayoria de los procesos existe una cantidad de
perturbaciones diferentes;® por ejemplo temperatura, flujo, presion, condiciones

ambientales en un solo proceso.

La variable Manipulada es la cantidad o condicion que el controlador modifica para
afectar el valor de la variable controlada;*? esta es operada en el elemento final de

control y directamente cambia la energia del proceso.

Es importante conocer, identificar y cuantificar el nimero de variables controladas,
manipuladas y posibles perturbaciones presentes en un sistema, para poder realizar
los modelos entrada-salida. Esto se hace con el proposito de lograr un control en el
proceso que se esta estudiando. Es necesaria la construccion de estos modelos ya que
consisten en ecuaciones que expresan las respuestas (salida) del proceso, en funcion
del cambio que pueda ocurrir a la entrada del mismo y de esta manera garantizar el

control de las variables deseadas.
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Los sistemas de control se clasifican en sistemas a lazo abierto y a lazo cerrado, la
distincion entre estos dos lazos la determina simplemente la retroalimentacion de la
sefal al sistema, es decir, si hay retroalimentacion se habla de un sistema a lazo

cerrado y cuando no existe retroalimentacion, el sistema se clasifica a lazo abierto.*”

Cuando la salida del proceso no tiene efecto sobre la sefial de control de proceso, es
decir, un sistema de control a lazo abierto, se produce una desviacion del valor de la
variable que se desea mantener, para evitar esto, es necesario que el operador
manipule manualmente las magnitudes del Set Point con el objetivo de que las

variables a ser controladas vuelvan a su valor deseado.®?

Por otro lado, cuando la accioén del controlador en cierto modo depende de la salida
del proceso, se habla de un sistema de control a lazo cerrado, el cual permite que la
salida ( o cualquier otra variable controlada) sea comparada con la entrada ( o con una
entrada a cualquier componente interno del mismo con un subsistema), de manera tal
que se pueda establecer una accion de control apropiada como funcion de la
diferencia entre la entrada y la salida, sin la necesidad de involucrar a un operador
para que realice dicha tarea. Un ejemplo practico de sistema de lazo abierto, lo
constituye una lavadora de ropa doméstica; el remojo, lavado y enjuague en la
lavadora cumplen dos tiempos. La maquina no mide la sefial de salida, es decir, la
limpieza de la ropa.®” En la Figura 3 se representan los dos tipos de sistemas de lazos

de control.
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Sistema de control de lazo abierto

ENTRADA— CONTROL - PROCESO ———SALIDA—®=

Sistema de control de lazo cerrado

——ENTRADA—® CONTROL L. PROCESO SALIDA——

ELEMENTO DE
MEDICION

(Elaboracion propia)

Figura 3. Esquema de sistema de lazo control abierto y lazo cerrado.

Es importante sefialar que el modelado de los sistemas de control automaticos en el
tiempo, estdn basados en la idea de diagramas de bloques, que no son mas que una
representacion pictorica de las funciones realizadas por cada componente del sistema,
donde se indica las interrelaciones que existen entre diversos componentes,
diferenciandose de una representacion matematica puramente abstracta, ya que tiene
como ventaja el indicar en forma mas realista el flujo de sefiales del sistema real.*

De la misma manera, contienen informacion relacionada con el comportamiento

dindmico sin incluir la construccidn fisica del sistema.

La construccion de los diagramas de bloques se basa en: flechas, puntos de
sumatorias, punto de ramificacion y bloques. Las flechas son lineas que representan
flujo de informacién (variables del proceso o sefiales de control). Los puntos de suma
son uniones circulares de totalizacion (suma algebraica de las sefiales de entrada en el
punto), donde al lado de de la flecha que va a este punto se coloca un signo
algebraico, (+) o (-).Los elementos del sistema, son representados por rectangulos
donde se ha modificado la sefial de entrada, denominados bloque funcional. También

se representan punto de ramificacion, que son lineas de direccion donde la sefial va de
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manera concurrente a otros puntos de suma o bloques.”” En la figura 4, se muestran

los elementos de un diagrama de bloque mencionados anteriormente.

+ a a
a a-b entrada
e ——» SISTEMA (—»
T_b a
Punto de Suma Punto de ramificacion Elemento de sistemas

Figura 4. Elementos de un diagrama de bloques (Fl#beracion propia)

Estos diagramas poseen ciertas caracteristicas:

* Se puede obtener la representacion del sistema completo, conectando los
bloques por flechas que representan el flujo de sefales.

» La operacion total del sistema, puede apreciarse mas facilmente examinando
los diagramas de bloques, que examinando cada ecuacion del sistema.

* Los diagramas de bloques, contienen informacién respecto al comportamiento
dindmico del sistema, pero no proporciona informacién sobre las propiedades
fisicas del mismo. Representa la sefial de salida (C(s)), el valor deseado de la
variable del proceso (Csp(s)), las posibles perturbaciones presentes en el
proceso (L(s)) y las funciones de transferencia del controlador (Gc(s)), de la
valvula (Gv(s)), del proceso (Gp(s)), de la perturbacion (Gi(s)) y del transmisor
(H(s)). En la Figura N° 5, se muestra un sistema representado en diagrama de

bloque.
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L(s)—> GL(s)

C sp(s) - C(s)
1 Ge (5) Gv (5) Gp(s) —

v

Y

H(s)

Figura 5. Diagrama de Bloque correspondiente a un sistema de control. (F2boracion propia)

11.2.2 Funcién de Transferencia.

Las funciones de transferencia, se usan para representar y expresar la relacion entre la
entrada — salida de componentes o de sistemas que se describen mediante ecuaciones
diferenciales lineales.*” En la teoria de control, se define como el cociente entre la
transformada de Laplace de la variable de salida y la transformada de Laplace de la
variable de entrada y representada por el simbolo G(S).” Esto es representado (Figura
6), como se menciond anteriormente, en rectangulos (bloques funcionales) del
diagrama de bloque, donde ocurre una operacion matematica sobre la sefial de entrada

en dicho bloque para producir una senal de salida.

R (s) C (s)

— G(s) | ——»

. .y .y . . Elab. i6 i
Figura 6. Representacion de la funcion de transferencia en diagrama de bloque.( aboracién propia)

Cabe destacar que, las funciones de transferencia son propiedades de un sistema,
independiente de la magnitud y naturaleza de la entrada, la misma incluye las
unidades necesarias para relacionar la entrada con la salida, sin proporcionar
informacion de la estructura fisica del sistema.

Propiedades de la funcion de transferencia: ©*%
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1. Es un modelo matemadtico del sistema, en el sentido que expresa la ecuacion
diferencial que relaciona la variable de salida C(S) con respecto a la variable de
entrada R(S) esto se expresa en la ecuacion 4:

G(s) = % (Ec. 4)

2. Si la funcion de transferencia es conocida, puede estudiarse el

comportamiento del sistema para diferentes funciones de entradas.

3. En las funciones de transferencia de los sistemas fisicos reales, la potencia
mas alta de s en el numerador nunca es mayor que el denominador, n > m, como es
expresado en la ecuacion 5.

C(s) _ K(amsm +a,,S" ++als+1)

G(s) =
©) R(s) (bnsn +b, s"! ++bls+1)

(Ec. 5)

4. Relaciona la transformada de las variables de entrada con la salida, a partir de
algun estado inicial estacionario, de lo contrario, las condiciones iniciales que no son

cero originan términos adicionales de la transformada de la variable de salida.

5. Para los sistemas estables, la relacion de estado estacionario entre el cambio
en la variable de entrada, y el cambio de la variable de salida se obtiene por medio del
teorema de valor final, el cual permite la verificaciéon de la transformada que se
obtiene. Si el limite existe se puede calcular la transformada de Laplace a través de la
ecuacion 6.

lim G(s) (Ec. 6)

Las funciones de transferencia, estdn conformadas por diversos pardmetros
importantes, entre ellos se tiene la Ganancia (k) que define la sensibilidad del proceso

e indica cuanto cambia la variable de salida por unidad de cambio en la funcién de
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forzamiento o variable de entrada, dependiendo de la propiedades fisicas y los
parametros del proceso.”’ La ganancia, se define mateméticamente como se expresa
en la ecuacion 7, y sus unidades deben ser iguales a la relacion entre variable de
salida y la variable de entrada.

K= ASalida (Ec. 7)
AEntrada

Otro parametro que presenta a su vez las funciones de transferencia, es la constante
de tiempo (7 ), el cual consiste en el tiempo que tarda el sistema en alcanzar el 63,2%

de su valor final.!">

Por otra parte, el proceso puede ser caracterizado ademas de la constante de tiempo,
por un segundo elemento de respuesta; el tiempo muerto (dead time), el cual es
funcion de las dimensiones fisicas de un proceso; y se define como el tiempo antes de
que la medicién comience a responder."> Cumple una funcion importante en el
modelado matematico del proceso, lo que implica un impacto en el disefo eficaz del
controlador. La presencia del tiempo muerto (D o 0), puede facilmente desestabilizar

el comportamiento dindmico de un sistema controlado.”

Cabe destacar, que la constante de tiempo es una funcion del tamafio del proceso y
del régimen de transferencia de material o energia, es decir, cuanto mayor sea la

misma comparada con el tiempo muerto, mejor serd la estabilidad del proceso."

Para una mejor compresion del concepto de tiempo muerto, se muestra en la figura 7

el grafico correspondiente a un sistema de control con y sin tiempo muerto, donde

este ultimo muestra un tiempo muerto cuando es incluido en la dinamica del sistema.
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at

Sin Tiempd Muerto

Con Tiempe Muerte

/

,-'I Tiempo Mugrio
8.5

a i /

Tiempo (sec)

. . o 9
Figura 7. Respuesta de un sistema de control con y sin tiempo muerto. ©)

Los elementos antes explicados, son parametros que se encuentran presentes en una
funcion de transferencia de primer orden u orden superior. Los procesos que se
describen mediante funciones de primer orden se denominan proceso de primer

orden, sistemas de primer orden o retardos de primer orden.®

Las ecuaciones 8 y 9, se muestran funciones de transferencia de primer orden con y

sin tiempo muerto respectivamente.

_Ce_ _k _Ce) _, e”
& =re w1 EY CO =2 st

(Ec.9)

Ademas de las funciones de transferencia de primer orden, se encuentran los sistemas
de orden superior."”

Generalmente, las funciones de transferencia de segundo orden se pueden escribir de
cualquiera de las dos formas siguientes expresadas en la ecuacion 10 y ecuacion 11:
Y(s) k k

=3~ (r,5+1)(5,5+1)  1,0,5 +(z, +7,)5+1

(Ec. 10)

Y(s) k

G(s) = =
© ®) X(s) 7°s’+2rés+1

(Ec. 11)

donde:

T: constante de tiempo efectivas del proceso.
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¢ : tasa de amortiguamiento [adim], que a su vez se puede llevar a la ecuacion 12:

_TEENE ST gy
T

S

La ecuacion 12, muestra la respuesta del sistema dependiente del valor de

amortiguamiento (&), lo que determina el tipo de respuesta que se obtiene para el

comportamiento del sistema," de la siguiente manera:

* Si &> 1, las raices son reales diferentes y negativas y la respuesta del sistema
es una suma de términos exponenciales con signos negativos. La respuesta jamas
sobrepasa al valor final y su aproximacion es mas lenta. Esto se define como un
Comportamiento Sobreamortiguado.

 Si & =1, las raices son reales e iguales, y la respuesta del sistema es una
expresion exponencial, de aproximacion mas rdpida al valor final, sin
sobrepasarlo, y, en consecuencia, no hay oscilaciones. Estos sistemas se define
como Comportamiento Amortiguado critico, porque si se disminuye ¢l valor del
coeficiente de amortiguamiento la respuesta es de tipo subamortiguado y si, por
lo contrario, se aumenta el sistema es mas sobreamortiguado.

= Si § < 1, las raices son complejas conjugadas con parte real negativa y la
respuesta del sistema es una expresion exponencial sinusoidal decreciente, es
decir, la respuesta es oscilatoria. Esto muestra un Comportamiento oscilatorio

estable o Subamortiguado estable.

En la figura 8 se ilustra de manera grafica los tres tipos de respuestas.
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C()

v

t (tiempo)

Figura 8. Respuesta de un sistema de segundo orden.™

Para obtener respuestas satisfactorias, del control en la variable de interés en el
proceso, hay que tener en cuenta que existen diferentes tipos de controladores capaces
de reproducir lo que se espera. Por tal motivo, se pretende explicar los tipos de

controladores que existen asi como las caracteristicas de cada uno.

11.2.3 Tipos de Controladores.

Los controladores son disefiados para detectar y corregir errores producidos al
comparar el valor de referencia o set point. Por ello, se estudiara a continuacion el
efecto que tiene introducir un controlador sobre la respuesta de un sistema en cierto

instante de tiempo, los tipos de controladores a analizar son los siguientes:

a) On-Off: los controladores de este tipo, tienen dos salidas que son para maxima
y minima apertura (cierre). Estos controladores son los mas basicos de los sistemas de
control, consisten en enviar una sefial de activacion (On) cuando la entrada de sefial
es menor que un nivel de referencia (set point) y se desactiva la sefial de salida (Off)

cuando la sefial de entrada es mayor que el set point.
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En la figura 9, se puede observar el comportamiento grafico de una variable
manipulada en funcién del error, donde ¢l controlador On/Off actiia de la siguiente
forma: E (t) > 0 => Set Point (Sp) > variable de salida C (t) => Véalvula abierta

E (t) <0 => Set Point (Sp) < variable de salida C (t) => Valvula cerrada

C (1)

Abierto Sp | .
i

m(t) |

m(t)

1

»E(t)

] |
]

~y

cetrrado

Figura 9. Variable manipulada en funcién del error de control para un controlador On/Off.('¥

Seguidamente, se muestran las acciones de control basico utilizadas comunmente en
el control automatico, se debe hacer hincapié en la configuracion adecuada del mismo
ya que, dependiendo de la variable que se desea mantener en el valor de operacion
especifico y de la rigurosidad en la respuesta, el controlador se puede configurar de
manera Proporcional (P), Proporcional-Integral (PI) o Proporcional-Integral-

Derivativa (PID).

b) Accidn Proporcional: es el controlador mas simple, con excepcion del
controlador On-Off. Tiene como caracteristica principal disminuir los cambios
bruscos en la variable manipulada, ya que su accion sobre la misma es proporcional al

© En este sentido, la

error entre el punto de control y la variable que se controla.
accion es ajustada por medio de una ganancia o constante de proporcionalidad (Kc),
donde un cambio mayor en dicha constante resulta a su vez un cambio mayor en la
sefial de salida del controlador para un error dado.”® Por consiguiente, presenta la
ventaja de contar con un s6lo parametro de ajuste, K, sin embargo, operan con una

desviacion o error de estado estacionario en la variable que se controla.’”’

29



En la ecuacién 13, se describe su funcionamiento:

m(t) = m +k_.E(t) (Ec.13)

donde:
m(t): salida del controlador [psig, mA]
m : sefial constante de salida de la valvula de control cuando no existe error [psig o
mA]
k.: ganancia del controlador con accién proporcional.

E(t): diferencia entre el Set Point y la variable que se controla (error) [psig, mA]

C) Accion Proporcional-Integral: tiene el proposito de disminuir y eliminar el
error estacionario que se presenta en el control proporcional, esto conduce a anadirle
una inteligencia extra, es decir, un nuevo modo de control la cual es la integral, y en
consecuencia el controlador se convierte en un controlador proporcional — integral ¢

(PI), esto puede ser mejor comprendido de forma fisica en la figura 10.

CONTROL PI
We—
N < S e ——
=S il % >
- Y SET S
S POIN c
t—> t—>

Figura 10. Respuesta del controlador PI a un cambio de error."”

La funcién que vincula el error con el controlador sobre la variable se describe en la

ecuacion 14:

m(t) = m+k_.(E(t) L j E(t)dt) (Ec. 14)
7

donde:
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k.: ganancia del controlador con accion integral.

7, : tiempo integral de reajuste [min]

El término que se encuentra multiplicando la integral (1/ tj), recibe el nombre
frecuencia de reposicion, el cual no es mas que la cantidad de veces referido por
minuto que se repite la accion proporcional. Usualmente se encuentra en el rango de

0.1 y 50 min.®?

Cabe destacar, que este controlador aunque elimina toda desviacion (offset) y
presenta una respuesta rapida por un aumento en la ganancia, puede conducir a largas

oscilaciones que desestabilicen el sistema.

d) Accién Proporcional-Integral-Derivativa: retine ademas de la ventaja del
controlador PI, una accién derivativa, con el fin de anticiparse al error que puede
darse en un futuro inmediato. Este controlador presenta tres parametros; ganancia,
tiempo integral y tiempo derivativo; que permiten obtener un mejor ajuste, descrito en
la ecuacion 15:

m(t) = m+k_.(E(t) +lj E(t)dt + 7, E® (Ec. 15)
T, dt

donde:
k.: ganancia del controlador con accidn derivativa.

74 : tiempo derivativo [min]

La salida derivativa, es proporcional al régimen de cambio de este error. Cuanto
mayor sea el cambio, mayor serd la salida debido a la accion derivativa, como se
muestra en la figura 11, las distintas respuestas de los sistemas de control para cada
tipo de controlador."® Sin embargo, esta accion ante la presencia de perturbaciones,

hace que la variable de control tome valores contrapuestos y maximos, cuando la
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pendiente de la perturbacion entra como sefial de error. Para disminuir este problema

es necesario filtrar la sefial de perturbacion, dejando pasar so6lo las frecuencias de

sefial que corresponden a la misma y no a la de perturbaciéon."

Ningtn controlador
Proporcional

Proporcional Integral
Proporcional Integral Derivativo

N
bl

Desviacion de la variable
controlada del valor inicial

IOffset

Tiempo (min.)

Figura 11. Respuestas de los sistemas de control para cada tipo de controlador."®
Finalmente, para obtener un equilibrio en la calidad de respuesta deseada en funcion
de la dificultad de ajuste, se pueden tener en cuenta las siguientes reglas para la

seleccién mas apropiada del controlador:®*

* Se selecciona un controlador proporcional, cuando se tienen valores de
ganancia moderado o en procesos cuya funcion de transferencia contenga 1/s, por

ejemplo en sistema de control de nivel de liquidos o control de presion de gas.

= Se selecciona un controlador proporcional integral, en los casos donde el
controlador proporcional, por si solo no permite obtener un estado de equilibrio
con errores minimos, en su mayoria en sistema de control de flujo, resultando

respuestas rapidas.

* En los casos donde la respuesta del sistema es muy lenta, la seleccion de un
controlador PI disminuiria ain mas el tiempo de respuesta, es por ello que la
adicion de una accidn derivativa, debido a su efectos estabilizador, permite el uso

de mayores ganancias y producen respuestas mas rapidas sin oscilaciones
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excesivas, es decir seleccionar un controlador PID, por ejemplo en sistemas donde

se requiere controlar temperatura o composicion.

e) Control Multivariable: son sistemas con mas de un lazo de control, conocidos
como sistemas de multi —entrada y multi-salida, en inglés como Multiple Input
Multiple Output (MIMO). Su aplicacion surge del requerimiento operacional de
controlar por lo menos dos variables de la unidad de proceso, por ejemplo, tipo de
producto y calidad.*” Para ello, se hace el uso de un algoritmo adecuado, que puede
lograr no solo que los distintos controladores operen sin contradicciones, sino
también minimizar el consumo energético, o en general optimizar cualquier otra
variable de que se disponga, debido a que en estos procesos se habla de MIMO que

se encuentran relacionadas entre si.'?

Para estos sistemas de control, existe un gran numero de alternativas de
configuracion, lo que conduce a selecciones rigurosas de las variables controladas
(CV), manipuladas (MV) y de perturbacién (VP). Para ello, es muy importante
conocer la estructura del proceso que permite determinar los grados de libertad

disponibles para el controlador. **

En este sentido, para configurar de una manera sencilla un sistema multivariable, es
necesario relacionar cada variable de salida, con la variable de entrada que afecta en
mayor grado, y establecer tantos lazos como pares entrada - salida exista. Es por ello,
que para reducir la iteracion o acoplamiento de tantos lazos de control, es por medio
de la aplicacion de la técnica de desacople de lazos, la cual consiste en afectar a cada
controlador en un factor que depende de una matriz de ganancias relativas (n x n) y
llevar estos sistemas multivariables con lazos de una sola variable. La notacion (n x
n), esta referida la primera n con las cantidades de variables controladas y la segunda
con las variables manipuladas.”’ Para una mejor compresion fisica, se muestra en la

figura 12 un modelo con estructura (2x2)

33



e
—»

MV1 G (s)
G21 (s)
G112 (s)
MV2 Gz (s)

( ; CV2

Figura 12. Modelo estructura multivariable 2x2. ¢

donde:

mv;: variable manipulada del lazo de control 1
mvy: variable manipulada del lazo de control 2
cvy: variable controlada del lazo de control 1

cv,: variable controlada del lazo de control 2

Elaboracion propia)

Gi1(s): funcion de transferencia del lazo de control 1

G22(s): funcion de transferencia del lazo de control 2

Gai(s): funcion de transferencia del lazo de control 2 donde la entrada corresponde al

lazo de control 1

Gi2(s): funcion de transferencia del lazo de control 1 donde la entrada corresponde al

lazo de control 2.

En este modelo, se pueden observar los parametros que integran esta estructura
multivariable, que definen las funciones de transferencia disefiadas con las relaciones
respectivas de las variables de entradas y salidas en los dos sistemas acoplados. Si se

observa nuevamente la figura 12, las salidas de los modelos de los dos sistemas estan

relacionadas con las entradas como se muestra en las ecuaciones 16 y 17.

Lazo 1: cv, =G, ,.mv, +G,,.mv,
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Lazo 2: cv, =G,,.mv, +G,,.mv,  (Ec.17)

La ecuacion 16 y 17 pueden ser expresadas en la ecuacion 18, como un vector-matriz:

cv=G.mv (Ec. 18)

Siendo cv y mv las matrices traspuestas de los vectores que conforman las variables
controladas (cv) y las variables manipuladas (mv) representadas en la ecuacion 18; y
las funciones de transferencia de cada lazo de control (Gj) se definen

matematicamente también como una matriz mostrada en las ecuaciones 19 y 18:12

cv=[ov,,ov, | smv =[mv,mv, | (Ec. 19)
_ GGy,
y G= (Ec. 20)
GZIG22

Esto se logra, porque el desacoplamiento permite trabajar con el sistema, como si
estuviera conformado por un solo lazo de control, es decir, una sola variable
controlada y manipulada; dicho proceso se conoce como entrada y salida simple,

conocido en sigla en inglés como SISO (Single-Input Single-Output).®

11.2.4 Ajuste de los controladores.

Una vez que se ha decidido el tipo de controlador, que se va a emplear en el sistema
de control del proceso, deben decidirse cudles seran aquellos pardmetros de ajuste que
permitan obtener satisfactoriamente los siguientes objetivos.®”
* Répida respuesta.

* Eliminacion del efecto de las perturbaciones.

* Evitar una excesiva accion del controlador

* Amplio rango de condiciones operativas lo mas adecuado posible al

proceso.
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Para ello, se debe ajustar los parametros del controlador (ke, [1n,[11). Si el controlador
puede ser ajustado para dar una respuesta satisfactoria, se presume que el lazo de

control ha sido bien disenado.

Cuando el controlador no puede ajustarse satisfactoriamente, es decir, los valores que
se le suministran a las constantes que representan las intensidades con las que actiian
las tres acciones no es la adecuada, se debe revisar la seleccion de los demas

componentes del lazo de control.!"”

Los métodos de ajustes de controladores se clasifican en dos grandes grupos: métodos
a lazo cerrado, y métodos a lazo abierto. Los primeros se aplican con el controlador
en automatico; los segundos con el controlador en manual. Los pardmetros obtenidos
por estos métodos son: la ganancia del proceso K, el tiempo del proceso T y el tiempo
muerto D, y en funcidn de estos se pueden calcular los pardmetros del controlador P,

PI o PID, segun el criterio de funcionamiento més adecuado.

Antes de comenzar a explicar cada uno de los métodos de ajustes existentes, es
necesario entender que estos dependen de las respuestas que se deseen obtener en el
proceso y ademas de una serie de criterios para su aplicacion. A continuacion se

D 1
presentan los seis criterios:*'?

= Sobrepico: se desea obtener el minimo sobrepico lo que representa una
respuesta sobreamortiguada, es decir, una respuesta que jamas sobrepasa el
valor final y su aproximacion es lenta.

* Tiempo de Elevacion: es el tiempo que tarda la respuesta en alcanzar el
valor final.

* Razdn de Asentamiento: se debe lograr una relacion de asentamiento

especifica, siendo la mas comun asentamiento Y.
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« Tiempo de Asentamiento: es el tiempo que tarda la respuesta en llegar a
ciertos limites preestablecidos del valor final y lograr permanecer dentro de este
intervalo.

= Integral del Error: minimizar la integral del error hasta que el proceso haya
sido asentado.

= Error en el estado estacionario: se desea que este error sea minimo.

a) Los métodos basados en "4 de la relacion de asentamiento a lazo cerrado

(Ziegler- Nichols), método de curva de reaccion y Ziegler- Nichols a lazo abierto.

Ajuste por el método de Ziegler-Nichols: fue el primer procedimiento
sistematizado, para el célculo de los parametros de los controladores (ganancia,
tiempo derivativo, tiempo integral), conocido también como método de lazo cerrado.
Tiene como objetivo ajustar el controlador para una curva de respuesta, con una razon

de asentamiento igual a %a.

Se basa, en encontrar la ganancia de un controlador de tipo proporcional, con la
finalidad de que el lazo oscile indefinidamente a una amplitud constante. Esta es la
maxima ganancia para la cual el lazo es estable; por eso se le denomina ganancia
ultima (K,) y registrar el periodo de la curva de respuesta, como el periodo ultimo
(Tu), el cual representa el tiempo que existe entre una oscilacion y otra

correspondiente a la respuesta.’”

La dificultad de este método, radica en la aplicacion de la prueba, ya que en muy

pocos procesos es factible ponerlos a oscilar de manera estable, como se muestra en

la figura 13.19
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Figura 13. Determinacién de la ganancia tltima."'”

Sin embargo, puede proporcionar una conjetura razonable para los valores de los
parametros, que permite ofrecer un punto inicial para una sintonizacién conveniente.
En la tabla N° 1 se muestran las ecuaciones para determinar estos parametros
correspondientes a cada tipo de controlador, utilizando k., y T, los cuales son

obtenidos por el método de sustitucion directa.

Tabla N° 1. Ecuaciones para ajustes de razén de asentamiento de un cuarto.

Parametro de Ajuste

Controlador

Ganancia, K,

Tiempo Integral, 7,

Tiempo Derivativo, 7

Proporcional, P
Proporcional Integral, PI
Proporcional Integral

K./2
K./22

K./1,7

T,/1,2
T,/2

T,/8

Derivativo, PID

Ajuste por el método de la curva de reaccion o lazo abierto: consiste en
obtener los datos requeridos, mediante la prueba de escalon que proporciona una
curva de reaccion como respuesta. Estos datos son los parametros de k, t, 7 , obtenidos
bien sea de un sistema de primer orden mas tiempo muerto (POMTM), o de un
Sistema de Segundo Orden mas Tiempo Muerto (SOMTM).@"

Este método se aplica de la siguiente manera:*”
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= Se coloca el controlador en manual, y se espera que el proceso se estabilice.
= Se realiza un cambio escaldn en la sefial de salida del controlador.

* Se registra la curva de respuesta del proceso.

Es importante resaltar, que mientras se realice la prueba de escalon, no haya ninguna
perturbacion al sistema, para obtener la representacion grafica denominada curva de
reaccion del proceso. Una vez obtenida la curva, se hace coincidir con el modelo de

un proceso de primer orden, con el objetivo de determinar los parametros del modelo.

Una vez obtenida la curva de reaccion se deben determinar dos tiempos, el primero es
el tiempo que se tarda la respuesta del proceso en alcanzar el 28,30% del estado
estacionario (t1) y en segundo es el tiempo que se tarda la respuesta del proceso en
alcanzar el 63,2% del estado estacionario (t2). Una vez obtenido estos dos tiempos, se
procede a determinar la constante de tiempo del proceso y el tiempo muerto por la
ecuacion 20 y la ecuacién 21: @

7 =%.(t2 _tl) (Ec.20) y D=t,-r (Ec. 21)

donde: t;: tiempo en el cual AT = 0,283AT
t: tiempo en el cual AT = 0,632 AT
T: constante de tiempo. (min)

D: tiempo muerto, también definido como 6. (min)

Finalmente, para elaborar la funcion de transferencia con este método, se calcula la
ganancia (K), a partir de la relacion entre el cambio en escalon que se aplica a la salida
del controlador y la diferencia entre el valor del proceso antes y después de ese

- (29 . <y
carnblo.( ) Lo antes mencionado se muestra en la ecuacion 22:

k= AT (Ec. 22)
Am
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donde: AT : diferencia del valor de la variable deseada antes y después del cambio
de escalon en la sefial del controlador [%]

Am : cambio de escalon que se aplica a la salida del controlador [%]

En la figura 14, se puede observar la respuesta de un modelo de primer orden con

tiempo muerto (POMTM).

S
CO (%)

Tiem'po (t) 'I’lerﬁpo )

Figura 14. Respuesta de escalén de un proceso de POMTM por el método de la curva de reaccion.*”
b) Los métodos basados en el criterio de integracion minimo: ISE, TAE o
ITAE.

Estos criterios toman en cuenta, la evolucion del error tanto para cambios en el set point,

como las variables de perturbacion (figura 15), donde el area sombreada, representa la

integral del error en funcion del tiempo, resultado de la suma del error en cada instante de
tiempo que se debe minimizar, de igual forma se puede observar la evolucion del error

toma magnitudes positivas y negativas en ambos tipos de cambio, es por ello que se debe

tomar una medida que sea independiente del signo.

IR 4 X®t
4

Eatrads de perturbasibs

| / tampo (9

Figura 15. Integrales del Error para cambios en la perturbacién y en el Set Point %
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Existen tres criterios que se definen matematicamente en la ecuaciones 24, 25 y 26,
que constituyen las tres integrales basicas de error que se pueden minimizar para un
sistema en particular, mediante el ajuste de los parametros del controlador.®*?Estos

se definen a continuacion:

Integral del Valor Absoluto del error (IAE)

IAE = T|E(t)|dt (Ec. 24)

Integral del Cuadrado del Error (ICE)

ICE = T E(t)’dt  (Ec.25)

Integral del Valor Absoluto del Error Ponderado en el Tiempo (IAET)

IAET = Tt|E(t)|dt (Ec. 26)

Figura 16. Respuestas de lazo cerrado usando varios los tres criterios integral *

De la figura 16, se puede observar que IAE presenta menor sobrepico que ICE, y que
éste a su vez presenta mayor tiempo de asentamiento. En cuanto al indice ITAE,

afecta con mayor peso aquellos errores que ocurren cuando t tiende a valores grandes.
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Lopez y asociados, desarrollaron formulas de sintonizacidn para criterios de error de
integracién minima, con base en suposicion de que la funcidén de transferencia del
proceso para las entradas de perturbaciones es idéntica a la funcidén de transferencia
para la sefial de salida del controlador. Cabe destacar, que estas féormulas presentan
la misma tendencia que en la de razéon de asentamiento de una cuarto, con la
excepcion que el tiempo integracion, depende, hasta cierto punto, de la constante de
tiempo efectiva, y menos del tiempo muerto del proceso.” En la tabla N° 2, se
presentan las férmulas de sintonizacion cuando estdn presente las perturbaciones de

entrada al proceso:"'”

Tabla N° 2. Formulas de Sintonizacion para Integracion Minima en presencia de perturbaciones de

entrada. 7
Controlador Parametro de Ajuste ICE IAE IAET
alt ) a=1411 a=0,902 a=0,490
Proporcional, P kc =_| =2
k(rj b=-0917 b =-0,985 b=-1,084
2 (to jbl a, =1,305 a, = 0,984 a, = 0,859
proporcion! k\z b, =-0959 | b =-098 | b =-0977
Integral, PI
; [to jbz a, = 0,492 a, = 0,608 a, = 0,674
T, =—| —
a\7 b, =-0,739 | b, =-0,707 b, =—0,680
.................................................................. T o s e e
ks b, =—0,945 | b, =-0921 b, =—0,947
Proporcional T to > a2 = 1’101 az = 0’878 az = 0,842
ntegral T, = —
I, a,\ r b, =-0,771 | b, =—-0,749 | b, =-0,738
b
t ’ = = =
[ —ar _oj a, =0,560 | a,=0,482 a, = 0,381
’ b, =1,006 | b, =1137 b, = 0,995

Cabe destacar, que para obtener los pardmetros de ajuste para cada uno de los

métodos de ajustes senalados y explicados anteriormente, requieren que los
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parametros sean determinados, ya sea por de ensayo y error, o por medio de

planteamientos que exigen el conocimiento del proceso.

Aunque muchos métodos de ajuste han proporcionado un control satisfactorio en el
pasado, el desempeiio de los controladores sintonizados por estos métodos
normalmente se desajustan cuando el proceso cambia sus condiciones, como por
ejemplo, un aumento de produccion o funcionamiento con diferentes materias primas
(calidad), deterioro de los equipos al paso del tiempo de funcionamiento, entre otros;

. croqs 11,1
lo que conduce a los controladores ser reajustados perlodlcamente.( -16)

Es importante mencionar, que todos los métodos de ajustes sefalados y explicados
anteriormente, son utilizados generalmente en la teoria para obtener aproximaciones
de los parametros (k, T;, T4 ), que requiere el controlador para asi realizar una buena
sintonizacion, es decir, los resultados que se consiguen con estos métodos arrojan una
desviacion alta con respecto al valor real, que deben tener cada uno de los
parametros, con el fin de lograr el control de la (s) variable (s) de interés en el

proceso, alcanzando una dinamica mejorada del sistema en estudio.®

Desafortunadamente, cambios normales en operaciones de planta, como aumento de
la produccion y alimentaciones diferentes a las establecidas pueden afectar
seriamente el rendimiento de los controladores PID. Ninguna de las técnicas antes
mencionadas, intentan encontrar parametros de entonacion, capaces de lograr un
rendimiento consistente del controlador sobre un rango de dindmicas esperadas.
Debido a esto, recientemente se ha creado un programa con la finalidad de optimizar
y mejorar los parametros del controlador para un rango especifico y alcanzar una
mejor dindmica del proceso y por ende mejor ajuste de control, basandose en datos
recolectados de campo, y se denomina Profit PID (RPID) de Honeywell. Este
programa, es ideal para entonar lazos que soportan un controlador predictivo
multivariable, puesto que los controladores RPID maximizan el rendimiento de lazos

cerrados consistentemente.
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Generalmente los procesos dinamicos se encuentran dentro de un rango por infinidad
de razones. Por ejemplo, la siguiente lista muestra condiciones que pueden cambiar la
manera de como los procesos responderan al control PID:

* La salida del proceso se aumenta o disminuye.

* La calidad de la alimentacion se cambia.

* Cambio de temperaturas debido a las estaciones.

* Los equipos se ensucian al paso del tiempo de funcionamiento disminuyendo

su eficiencia.

En todos estos casos, un controlador (RPID) superard en rendimiento a un controlador
PID entonado utilizando alguno de los métodos mencionados anteriormente cuando
se cambie a un proceso dindmico, produciendo asi un aumento en los beneficios

economicos y de seguridad del proceso que se desea controlar.

11.2.5 Estrategias de Control.

A lo largo de los afios, se han estudiado numerosas estructuras, que permiten mejorar
significativamente el rendimiento de un sistema de control, que van de acuerdo a las
condiciones de produccion. En este sentido, si por algiin motivo no es posible reducir
el error que conduce a la inestabilidad del proceso, el ingeniero de control debe
pensar en aplicar una estrategia de control que permita mejorar la respuesta de esa

variable en funcion a la calidad del producto. Estas estrategias de control son:

11.2.5.1 Control Retroalimentado (Feedback).

Es una de las formas mas simple de aplicar un control de lazo cerrado, su objetivo es
mantener constante una variable en un valor deseado, es decir, comparar el valor de la
variable controlada con su valor deseado, y en funcion del resultado de esta
comparacion, modifica la variable manipulada. Sin embargo, para llegar a este punto,

el valor de la variable oscila hasta llegar al valor deseado.”’
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En la tabla N° 3 se presentan las ventajas y desventajas de aplicar esta estrategia de

control:®¥

Tabla N° 3. Ventajas y desventajas de aplicar un control Feedback (Elaboracion propia)

Ventajas Desventajas

1. No se requiere de la identificacion y medicion 1. Se debe esperar hasta que la variable de

de las variables de perturbacion. perturbacion afecte el sistema para que tome una
accion correctiva.

2. Es insensible a errores en el modelo 2. No es conveniente para procesos lentos o con
tiempo muertos significativos.

3. Es insensible a los cambios de parametros del 3. Se puede crear inestabilidad en sistema de

proceso. lazo cerrado
4. Requiere de poco conocimiento del proceso a 4. No genera accidon preventiva aunque se
controlar para llevar a cabo el control. conozca o mida la variable de perturbacion.

11.2.5.2 Control Anticipativo (FeedForward):

Su objetivo es medir la perturbacion de una variable, antes de afectar al proceso y por
ende tomar una accion correctiva. Por ejemplo, en procesos que tienen tiempo
muertos muy grandes, con desviaciones en magnitud y frecuencia variables, la sefial
de error se detecta un tiempo antes de que se produzca el cambio en la variable de
salida y sea afectado el proceso, mediante la medicion de una o varias sefiales de

entrada que permita obtener la salida deseada sobre el proceso.!'**”

En resumen a lo antes explicado, se presenta a continuacion las ventajas y desventajas

de ese tipo de estrategia de control:
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Tabla N° 4 Ventajas y desventajas de aplicar un control FeedForward (Elaboracion propia)

Ventajas Desventajas

1. Produce accion correctiva en cuanto es afectada 1. Requiere de proteccion a toda posible
por una perturbacion. alteracion y su medicion directa
2. Es conveniente en sistemas lentos o con tiempo 2. No puede realizar ninguna correccion a
muertos significativos. perturbaciones no medidas.
3. No produce inestabilidad en circuitos de lazo 3. Es sensible a la variacion a todos los
cerrado. parametros del proceso.

4. Requiere de buen conocimiento del modelo

del proceso.

Existen diferentes estrategias, que son cominmente empleadas en estos casos como
por ejemplo: Control Relacion (Ration), Control Selectivo, Control Sobreposicion
(Override), Control Gama Partida (Split — Range Control), Control en Cascada. A

continuacion se explicaran cada una de estas estrategias:

= Control de Relacion:

Es un tipo especial de control feedforward, el cual consiste en mantener la relacion
entre dos variables en un valor determinado. Se aplica en su mayoria para procesos
industriales, que presentan una relacion de flujos o corrientes, como es el reflujo en
las columnas de destilacion; en la relacion de reactivos en los reactores; en la relacion
de corriente de purga y reciclo; de liquido y vapor o en la inyeccion de la cantidad de

combustible y aire e un horno.®?

= Control Selectivo:
Existen procesos donde dos o mas variables del proceso, no pueden pasar de un valor
limite, ya sea por razones de economia, eficiencia o seguridad. Para ello, es utilizada

la estrategia de control selectivo, la cual se caracteriza por mantener bajo control

varias variables de proceso, manipulando una sola, refiriéndose a la escogencia de la
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variable de proceso entre las alternativas, para ello se utiliza cierto tipos de switches,
el HSS (High Selector Switch) y LSS (Low Selector Switch).?” Es importante
conocer ciertas restricciones para la aplicacién de esta estrategia®"

* No pueden satisfacerse simultdneamente varios objetivos de control
asociados a un inico proceso.

*  No es posible eliminar la desviaciéon en todas las variables que se
desean controlar, porque se selecciona solo una de las tantas variables
importantes involucradas en el proceso.

* Es necesaria alguna estrategia en que las variables controladas puedan

compartir variables manipuladas.

= Control por Superposicion:

Su objetivo fundamental es la proteccion del proceso donde ciertas variables de
interés no superen determinados limites (restricciones). Esta estrategia presenta las
siguientes caracteristicas:

* Se utiliza para procesos con variables que poseen objetivos diferentes, sin
embargo, comparten un mismo controlador, existiendo mayor nimero de
variables controladas que manipuladas.

» La variable manipulada disponible, se usa para controlar la variable de mayor
interés en el proceso.

* Permite cambiar de variables controladas, para ello se utiliza un selector que
permite seleccionar, cual variable toma la prioridad para mantener en el punto

de control deseado.

El control por sobreposicion puede ser aplicado por ejemplo, en un tanque de
almacenamiento, donde se desea controlar el nivel del tanque y la contrapresion. En
este proceso, se desea controlar el nivel manipulando el flujo de salida de la bomba y
por seguridad se debe controlar la contrapresion para evitar la cavitacion en la bomba

que traslada el liquido del tanque de almacenamiento a aguas abajo.
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= Control Gama Partida:

También llamado control Rango Dividido, se utiliza en procesos industriales donde
un controlador, puede manipular dos variables del sistema, afectando de igual forma a
la variable controlada. Se necesitan dos elementos finales de control, por ejemplo

valvulas, que se abriran o se cerraran de acuerdo a la magnitud de senal recibida.

Un ejemplo de aplicacion, es cuando se desea mantener controlada la presion de una
linea de gas producto de la salida de varias calderas, para ello, se manipulan los flujos
de salida de cada una de las calderas simultdneamente para lograr la presion de salida
deseada. También puede ser utilizado esta estrategia de control, cuando se desea
controlar la presion ya sea de succion o descarga de varios compresores que

funcionan en paralelo.”

= Control en Cascada:

Se utiliza, cuando las perturbaciones que ingresan al sistema, afectan directamente a
la variable manipulada; este tipo de perturbaciones se denominan perturbaciones a la
entrada. Se utilizan lazos de control interno (esclavo), con el fin de detectar
rapidamente el efecto de las perturbaciones e iniciar antes la accidon correctora para
anular la perturbacion, impidiendo que afecten al sistema principal. Cabe destacar,
que esta variable interna o intermedia debe tener una estrecha relacion con la variable

controlada.

Basicamente el controlador externo (maestro), se encarga de la variable principal a
controlar en el proceso, mientras que los controladores internos se encargan de las
perturbaciones mas frecuentes para que no afecten al control maestro ofreciendo una

respuesta mas rapida que el lazo principal.
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Esta estrategia es importante debido a su amplia aplicacion en los procesos
industriales, por ejemplo se utiliza en el horno para controlar la temperatura a la
salida de este, para ello, deben surgir dos lazos de control, el lazo externo debe ser la

temperatura a la salida del horno y el lazo interno es el flujo del gas combustible.

Es importante destacar, que para que un sistema de control en cascada esté bien
aplicado, es necesario que se tomen en cuenta algunos aspectos importantes para su
aplicacion, estos son:*”
* Localizar las variables mas importantes del proceso.
* Localizar la variable a controlar.
* Localizar la variable que introduce la perturbacion.
* Determinar la velocidad de cambio de ambas sefiales.
* Hacer un arreglo en cascada, de tal forma que el lazo externo sea mas
lento y el controlador también (control maestro).
* El lazo interno deberd contener la variable mas rapida y el controlador
debe ser de respuesta con retardos minimos (control esclavo).
* El controlador del lazo interno debera sintonizarse con la ganancia mas
alta posible.

* El controlador esclavo se selecciona con set point remoto, mientras que el

controlador maestro es de tipo local.

11.2.6  Normas SAMA

En instrumentacion y control, se emplea un sistema especial de simbolos, con el
objetivo de transmitir de una forma especifica, la informacion del sistema que es
controlado, como por ejemplo: indicadores, registradores, controladores, trasmisores

y valvulas de control.

Existe una gran variedad de normas, que presentan la terminologia empleada en la

instrumentacion y control de procesos, que en ocasiones resultan diferentes de
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industria a industria, es por ello que surge la necesidad de crear una norma en este
campo. Varias sociedades ha dirigidos sus esfuerzo en ese sentido, siendo una de las
mas importantes las normas SAMA (Scientific Apparatus Makers Association) que
publica simbolos, términos y diagramas que son generalmente reconocidos en la

industria, en su norma PMC 20-2-1970.

Cada elemento de control, generalmente esta identificado por niimeros en una
etiqueta que debe poseer, cuyo ntimero identifica la funcion del proceso y el lazo de
control en el cual estd localizado. Cada sefial de instrumentacion debe ser
especificada, es decir, si es neumatica, eléctrica y esto se detecta segiin la simbologia
que aparezca en los Diagramas de Tuberia e Instrumentacion (DTI), los cuales
muestran el proceso entero y proporcionan una guia completa para las operaciones
del proceso y los instrumentos involucrados, también permiten visualizar todos los
sistemas de control.”) Una muestra de los simbolos publicados por la norma SAMA

estd dada en la figura 17.
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Figura 17. Simbolos que corresponden a la norma SAMA.”
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En la figura 18, se muestra un lazo de control simple de flujo, en cuanto a las normas
ISA y las normas SAMA, donde se observa como el simbolo de representacion del
transmisor es igual para ambas normas (FT). Con respecto al controlador de flujo es
una indicacion simbdlica (FIC) para las normas ISA, caso contrario para las normas
SAMA, ya que ofrece un andlisis mas detallado del controlador a utilizar, asi como
las formas de ajuste para el operador (auto/manual). Ambas normas también utilizan

diferente representacion en cuanto a las valvulas de control (FCV).

SAVMA

Figura 18. Comparacién de diagrama entre la norma ISA y la norma SAMA."”

Las normas SAMA representa por medio del simbolo A, la diferencia o error en el
estado estacionario entre las dos sefales de entrada (PV y Set Point) en un
controlador PID. Para seguidamente, representar el tipo de controlador seleccionado
para la variable a controlar (P; PI; PID) y como serd procesado las senales (auto/

manual).

11.2.7 Programasy Simuladores.

Se ha profundizado en todo lo referente a tipos de controladores, las estrategias que se
emplean dependiendo de los procesos existentes y de los diferentes métodos de

sintonizacion para obtener respuestas deseadas en el proceso. Sin embargo, es
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necesario profundizar en otros tipos de sistemas de control que se encuentran
presentes en procesos de mucha importancia permitiendo el mejoramiento de estos. A

continuacion se muestran algunos sistemas adicionales:

11.2.7.1 Sistemas de Control Distribuidos (SDC).

Representan aquellos sistemas, destinados a ser utilizados para una gran instalacion
de procesamiento, que involucran desde cincuenta a cien o mas lazos de control.
Estos sistemas, son aplicados en grandes o pequefias plantas de procesos,
fundamentalmente de tipo continuo (papeleras, cementeras, petroquimicas, refinerias,
central eléctricas, siderurgia, etc.), con capacidad de llevar a cabo el control integral
de la planta."” Se caracterizan por un fuerte componente informatico y una estructura
jerarquizada. A grandes rasgos, este sistema esta constituido por un conjunto de
controladores y un computador central enlazados por un canal de comunicacion muy
rapido. El primer sistema de control distribuido, fue anunciado por la empresa
Honeywell en 1975, el cual presentaba un gran numero de microprocesadores con

tareas especificas asignadas a cada uno de ellos.”

En este mismo sentido, los sistemas de control distribuido constan de tres elementos
fundamentales, los cuales son:

* Interfaz al Proceso

* Interfaz al Operador

= Acceso de datos

Estos tres elementos fundamentales mencionados, se encuentran interrelacionados, ya
que los transmisores electronicos de campo, las tarjetas de control y la estacion del
operador estan unidos mediante vias de comunicacion a través de cable coaxial, y
donde cada componente se encuentre en un lugar idoneo de la planta. A continuacioén

se presentan las ventajas del SDC:"
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* Desarrollo de sistemas a base de modulos en hardware y en programa, que
facilitan los cambios, localizacidn de averias, etc.

* Amplio abanico de algoritmos de regulacion, seleccionados por mends.

* Redundancia en los equipos y en las comunicaciones. Para evitar paradas que
pueden suponer cuantiosas pérdidas, se recurre a la duplicacion de los sistemas de
control y sistemas antifallo, para que sea detectada rapidamente la procedencia de los
fallos e informar a los usuarios de las correcciones que deben realizar.

* QGran capacidad en comunicaciones, gracias a la constante superacion en la
velocidad de transmision de datos.

* Facil mantenimiento sustituyendo tarjetas y compatibilidad de nuevos equipos

con los anteriores.
11.2.7.2 Programa Experion® de Honeywell.

Es una plataforma con la cual los operadores pueden visualizar y controlar en forma
optima y eficiente un proceso, es decir, es la interface entre el proceso, el sistema de
control y el operador. Posee usos avanzados para analizar y mejorar el

funcionamiento de los procesos, facilitando asi la interpretacion de los resultados.'®

Este programa transforma el control de los procesos mas alld de los tradicionales
Sistema de Control Distribuido (DCS), en unificar la funcionalidad de las personas
con variables de proceso, las necesidades de su negocio y la gestion de activos, ya
que optimiza el rendimiento a la reduccion de los costos de mantenimiento hasta en

un 30%. Los sistemas que conforman este programa son:
- Sistema Experion® PKS (Process Knowledg System):
Es un sistema de control completamente integrado (proceso y recursos humanos)

mediante la expansion de las funciones del control distribuido, el cual se dispone de

un sistema robusto, escalable y con un buen nivel de conectividad para todos los
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niveles de la planta. Este a su vez, unifica las arquitecturas haciendo uso del sistema
de control distribuido, que permite facilitar la captura de datos y promover la
distribucion de los mismos, logrando asi que el proceso pueda realizarse de manera
optima. Ademas esta herramienta se puede integrar con un amplio rango de productos
de Honeywell para ayudar a la mejora de sistemas existentes y habilitando la

integracion completa de la informacion del proceso.'®

La arquitectura del Experion® PKS asegura que el usuario tenga acceso transparente y
completo a la base de datos del controlador permitiendo que la informacion existente
sea accesible por los operadores, ingenieros de procesos y por las computadoras a
nivel empresarial haciéndolo transparente y generando de esta forma el control y
monitoreo para incrementar la productividad, reducir los costos, aumentar la
consistencia del producto y disminuir el desecho."® En la figura 19, se muestra la

arquitectura de este programa.
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Figura 19. Arquitectura del Sistema Experion® PKS. ©
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= Sistema de Simulacion del Proceso

Este sistema proporciona una simulaciéon completa del Sistema Experion® PKS, asi
como también cuenta con un ambiente de simulaciéon del control en la PC sin
necesidad de conexion con el hardware requerido (controlador), posee soportes para
dispositivos Honeywell de control avanzado. Para realizar la simulacién se deben
retroalimentar los lazos de control, debido a que no existe entrada de datos de campo

por no estar conectado al controlador.”

En este mismo sentido, el Sistema Experion® PKS presenta estrategias de control, que
utiliza como herramienta grafica el Control Builder, orientado a objetos que soportan
el Control Execution Environment (CEE) del PKS. Esta herramienta permite el
disefio, la documentacion y el monitoreo de los lazos de control que se simulan.
Ademas, permite el facil manejo de Entradas (Input) / Salidas (Output), incluyendo el
Fieldbus y Profibus, y cubre funciones de control continuo, l6gico, motor, secuencial,
batch y avanzado. Los bloques de Funcién (FBs), son objetos basicos suministrados
por Honeywell para ejecutar diferentes funciones de control. Cada bloque tiene
parametros que suministran una vision exterior de lo que el bloque esté realizando en
ese momento. Los FBs se interconectan facilmente via programa, para construir
aplicaciones o estrategias de control, los cuales son agrupados en los Modulos de
Control (CMs) y, en caso de FBs secuenciales se agrupan en Modulos de Control
Secuencial (SCMs). Los SCMs simplifican realmente la implementacion de logicas
tipo batch, utilizando una serie de pasos distintos para cumplir una o mas tareas del

s . 16
Proceso S1 asi lo requlere.( )

- Experion® PKS Interfase Humano-Maquina (IHM):
Todo sistema de control complejo, necesita ser supervisado por un operador, quien

debe tener la capacidad de observar de manera clara lo que ocurre en diversas etapas

del proceso, asi como también de los valores de importantes variables, alarmas,
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anomalias, etc. De igual forma, también se requiere de una interface que ademas de
permitir observar lo que ocurre en el sistema, tenga herramientas para realizar
cambios que puedan mejorar el desenvolvimiento de los lazos de control en un
momento dado. La interface debe proveer de un mecanismo de llamada a un
despliegue con el minimo esfuerzo y tiempo, ya que en ellos esta incluida toda la
informacion requerida para tratar de garantizar que el operador pueda monitorear el

proceso de manera eficiente y sin complicaciones."®

El programa utilizado para el desarrollo de esta interface Humano-Maquina de este
Trabajo Especial de Grado se denomina HMIWeb Display Builder, el cual forma
parte del Sistema Experion® PKS (Process Knowledge System) Honeywell
permitiendo la colocacién entendible y practica de informacion importante referente
al proceso donde la distribucion debe ser coherente y bien estructurada. En la figura
20, se puede observar un despliegue de una interface Humano-Maquina de una

columna de destilacién atmosférica.'®
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Figura 20. HMI para una Columna de Destilacion Atmosférica."'”
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11.2.7.3 Software PDS (Profit Design Studio).

Este programa era conocido con anterioridad como APCDE (Advanced Process
Control Development Enviroment), es un ambiente basado en WINDOWS que
permite dirigir muchos procesos avanzados de control y ediciones de modelaje a
través de una interface comun. La funcionalidad del PDS puede ser facilmente
ampliado agregandole componentes de tareas especificas (librerias que son
dindmicamente cargadas cuando son necesarias). Todos los elementos del PDS tienen

. 1
un icono que los representa.'®

Mientras el PDS facilita el analisis, disefio, desarrollo y particularmente el tiempo de
corrida de procesos avanzados de control, modelaje empirico y estadistico, también
provee un ambiente (enriquecido) para coordinaciéon y mantenimiento de esas
aplicaciones. Como su nombre lo indica, el concepto de estudio es parte integral de
este ambiente. Actualmente el PDS posee una serie de herramientas capaces de
realizar tareas muy diversas y de gran utilidad para el area de control de procesos."'®

En la figura 21 se muestran todas herramientas que se encuentran en el PDS.

x
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Data Converter | SensorFro Plus | [rata Operation T ools | Toolkits
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Wersion

Use these libraries
0 7 Standard 300000 | (0T
¥ advanced  125.00 for all Profit Suite
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¥ Closed Loop 100,00

Profit Design Studio

D [FDS]
PDS Capyright @ 19952007 Hanewwel Inc
Release 300.00
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| Patent and Legal Matices .. I

Figura 21. Herramientas que se encuentran en el PDS ¢
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Como se puede observar en la figura 21 el PDS posee muchas funciones capaces de
mejorar y facilitar el control en un proceso determinado. Para el desarrollo de esta
Tesis Especial de Grado se deben usar 2 de las herramientas que conforman el PDS.

A continuacidn una breve explicacion acerca de la finalidad que posee cada una:

= Profit RMPCT (Robust Multivariable Predictive Control Technology): este
software, es usado para controlar y optimizar procesos que poseen una interaccion
significante, entre las variables involucradas en el proceso. Se construye un control
multivariable que a su vez sea robusto y ademas, predictivo, basado en modelos
matematicos que definen la dinamica del proceso en estudio. En funcion de estos
modelos, el controlador predice el comportamiento futuro del proceso y determina
como ajustar la salida del controlador para llevar todas las variables del proceso a un
valor deseado, o mantenerlas dentro de ciertos rangos operacionales, es decir, fuera
de restricciones. El controlador, se puede utilizar en linea (on-line) para controlar un
proceso real, y también puede ser usado para comprobar un proceso simulado con el
software fuera de linea (off-line)."'® Este tipo de software son denominados en la
plantas como el comisionado del control, ya que son los ajustes y optimizacioén del

controlador para luego ser operados en la plantas.

= Profit PID (RPID): Esta herramienta se explico anteriormente en el Ajuste de
Controladores, la cual es capaz de determinar las constantes propias de sintonizacion
para asegurar la minima sensibilidad del lazo basados sobre parametros inciertos y de
alcanzar una mejor dinamica del proceso, basandose en datos recolectados de campo

. . . A
o con funciones de transferencia dadas por el usuario.'®

Una vez entonados los controladores PID, y verificado que cumplen con las
exigencias, se procede a la identificacion del modelo que indica la relacion de las
variables manipuladas con las variables controladas, para luego construir el control

multivariable. Para ello se utiliza como herramienta el software Profit Stepper.
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11.2.7.4 Profit Stepper.

Es un poderoso procesador de escalones, de recoleccion de datos y una herramienta
de identificacién de modelos. La finalidad de que incluya todas estas funciones, es
para mejorar los modelos y reducir los tiempos en las pruebas escalon y en la
realizacién de las actividades previas a la ejecucion. Esto se logra a través de la

interaccion del usuario con el programa.

Profit Stepper esta formado principalmente por tres partes:

(a) Data Collection tiene dos funciones, se encarga solo de recolectar datos y

ademas, puede recolectar datos mientras las pruebas escalon corren.

(b) Process Stepping tiene como funcion, realizar pruebas de escalon, es decir, se
encarga del movimiento de las variables manipuladas y de las perturbaciones

basadas en la dindmica del proceso para conocer su comportamiento.

(c) Model Identification consiste en identificar un conjunto de modelos a partir de
las pruebas de escalon realizadas, donde se obtienen los modelos de cada
variable controlada en funcién a las variables manipuladas y posibles
perturbaciones."” Esto es lo que se denomina como los test de planta, que

permitira seleccionar el controlador adecuado para el proceso en estudio.

1.3. NORMA  VENEZOLANA. DIRECTRICES PARA LA
DOCUMENTACION DE SISTEMAS DE GESTION DE LA CALIDAD.
COVENIN - 1SO 10013-2002.

Es un informe técnico, que proporciona directrices para el desarrollo y mantenimiento
de la documentacion necesaria para asegurar un sistema de gestion de la calidad

eficaz, adaptado a las necesidades especificas de la organizacion. El uso de estas
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directrices, ayudara a establecer un sistema documentado, como el requerido por la
norma de sistema de gestion de la calidad que sea aplicable. Para ello, se utilizan

términos y definiciones dados en la Normas ISO 9000."

En este sentido, las Normas ISO 9000 establecen la estructura de la elaboracion de

manuales de calidad en cuatro niveles, formados por:*"

* Nivel 1: El Manual de Calidad; establece el método y las politicas generales
de la compaiiia (el porqué del sistema)

* Nivel 2: Procedimientos; establece el qué, cuando, donde y quién del
sistema y proporciona los vinculos de los procesos horizontales (vinculos
internos entre cliente y proveedor).

* Nivel 3: Instructivos de Trabajo: sefiala como debe realizarse la operacion y

describe las actividades realizadas y los registros creados.

Cabe destacar, que la norma indica que los numeros de los niveles, puede ajustarse a
las necesidades de la organizacion. Estos niveles son ilustrados usando el diagrama de

piramide, como se observa en la figura 22:

Figura 22. Jerarquia tipica de la documentacion del sistema de gestion de calidad 2"
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Parte del desarrollo de este Trabajo Especial de Grado, se centrara en el nivel 3, de la

realizacion de los instructivos de trabajo del programa Experion® PKS.

Instructivos de Trabajo.

Los instructivos, contienen informacion detallada sobre como realizar una tarea
determinada, por ejemplo, los instructivos de trabajo de un equipo. Estas deben
elaborarse, siempre que sea necesario, para garantizar que los métodos de trabajo
sean consistentes y permitan alcanzar los niveles de conformidad estipulados; por otra
parte, deben guardar un equilibrio con la capacitacion y la experiencia del personal

. 21,2
que suele realizar la tarea.?'?®)

Estos instructivos, permitiran no so6lo llevar a futuro la certificacion de la empresa a
las normas de calidad, sino a su vez, tener ventajas dentro de la empresa u organismo
que conduce a la satisfaccion de relaciones entre funciones, procesos, actividades y
personas. Entre algunas ventajas se tienen:

* Capacitacion de personal de nuevo ingreso en la empresa o en el puesto.

* Verificacidn del proceso real respecto del proceso disefiado.

* Deteccion de actividades o grupos de actividades que reducen Ila

calidad y la productividad.
* Facilitan la coordinacién y la comunicacion.

* Facilitan el andlisis de opciones de mejoramiento.

Al realizar la redaccion de los instructivos de trabajo, se debe tener en cuenta las
siguientes sugerencias, con la finalidad de permitir que el usuario realice la tarea con

mayor eficiencia y uniformidad: ¢*

* Redactar las instrucciones de manera interpersonal.
* Se debe limitar a indicar o clarificar la forma de operar, utilizar o realizar

algo.
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» Utilizar palabras y términos directos, es decir, que no posea vocabulario
complejo, que sean claras y sencillas.

= Utilizar oraciones cortas en lo posible, es decir concisas.

» Utilizar la puntuacion que permita tener una mejor compresion del texto.

* Separar las ideas en oraciones y parrafos independientes.

* No redactar de manera antagdnica, condescendiente y arrogante.

* Letra tamafio 12, tipo Times New Roman, en todo el documento.

El contenido de los instructivos, generalmente deben cubrir el proposito y alcance del
trabajo, objetivos y hacer referencia a los procedimientos documentados pertinentes.
En la mayoria de las organizaciones presenta los siguientes contenidos, el cual sera

tomado en cuenta para los instructivos de trabajo del programa Experion® PKS:?"*

Objetivo: se menciona el proposito de las actividades descritas en el

procedimiento, con el fin de asegurar la calidad de los productos o servicios.

Deber ser redactados con verbo en infinitivo, es decir, no conjugados, ya que su
proposito se basa en establecer la accion que se realizara sobre el objeto de estudio y
no deben confundirse con los pasos a desarrollar durante el proceso de ejecucion de

dicha actividad. Por ejemplo: manipular, aplicar, preparar, operar, demostrar, etc.

Alcance: se indican las actividades del proceso, que pueden ser abarcadas por el

procedimiento.

Equipos: se mencionan los equipos necesarios para ejecutar las actividades

sefialadas en el procedimiento.
Procedimiento: se enumeran de manera clara y explicita los pasos necesarios

para ejecutar la tarea que debe a seguir el operador o usuario, y asi cumplir con el

objetivo del instructivo.
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En la descripcion del procedimiento, pueden incorporarse notas técnicas dentro de
dibujos, especificaciones, fotos, lista de verificacion o combinacion de las anteriores;
con la finalidad de tener mejor compresion durante la ejecucion de cada paso de la
actividad. Las figuras, dibujos o fotos, deben seguir la misma enumeracion desde el

inicio hasta el final de la descripcion del procedimiento.

Observaciones: se hace referencia a parametros que se deben tener en cuenta
para la ejecucion del instructivo, o lista de otros documentos requeridos para su

ejecucion, por ejemplo otros instructivos.

Bibliografia: se especifica la documentacion utilizada para la elaboracion de
dicho instructivo, como por ejemplo el manual original del equipo, material

referencial, etc.

Anexos: este contenido es opcional, ya que va de acuerdo al objetivo del

instructivo y tipo de usuario que utilizara el instructivo.

Los instructivos de trabajo deben presentar un formato en cada una de sus paginas,

como un encabezado con el siguiente contenido: ¥

* Logo de la empresa o area donde se estd aplicard dicha actividad.

* Titulo: indica el equipo o programa donde es ejecutado la actividad.

* Asunto del Instructivo de Trabajo: indicar el nombre del documento, en lo
posible que describa en forma resumida su contenido.

* Cddigo: identifica el documento para su control, va de acuerdo a criterio de
la empresa o del area.

* Fecha: indica la fecha de vigencia del documento, utilizando como formato
dia / mes/aio.

* Pagina: indica el nimero correspondiente a la pagina y el numero total de

paginas del documento, incluyendo los anexos cundo forman parte del

documento principal.
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Estos dos contenidos s6lo son colocados en la primera pagina del documento:

* Tipo de Documento: indica a que tipo de documento pertenece, como son:

manual de operacion, de procedimiento o de seguridad; procedimiento,

material de evaluacion; instructivo de trabajo y otro. De igual forma, se

indica si el documento es controlado o no.

* Nombre y fecha de la persona quién elabord, revisd6 y aprobd dicho

documento.

A continuacion se presenta en la figura 23, el estilo del formato antes mencionado:

LOGO DEL AREA

Titulo (mayuscula sostenida)

Cod.

Rev.

Pagina 1 de N

ASUNTO
_Manual de operacion ~_ Manual de mantenimiento Otro:
TIPO DE __Manual de seguridad ~ __ Procedimiento
DOCUMENTO: __Material de evaluacion __ Instructivo de trabajo
Este documento es:
__Controlado ___No controlado

ELABORADO POR: Nombre de la Persona FECHA:
REVISADO POR: Nombre de la Persona FECHA:
APROBADO POR: Nombre de la Persona FECHA:

Figura 23. Formato de Documento bajo las normas COVENIN - ISO 10013-2002. (Faberacién propia)
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CAPITULO I

METODOLOGIA



I11.1 FASES DEL PROYECTO

Con el proposito de alcanzar cada uno de los objetivos planteados en este Trabajo
Especial de Grado, los mismos se agruparon en tres fases, con la finalidad de
realizarlos de manera secuencial y obtener resultados para ser analizados. A

continuacion se presenta las tres fases:

I11.1.1 Primera Fase: Busqueda de Informacién. Elaboracion de los
Instructivos de Trabajo bajo Normas ISO
Para realizar esta fase, se procedi6 a la busqueda de informacion requerida para llevar
a cabo los instructivos de trabajo. Para ello, se utilizaron los manuales respectivos del
software a utilizar, para la comprension de los mismos y a su vez redactar cada paso a
ser ejecutado para el cumplimiento del objetivo planteado en los instructivos de

trabajo.

Con el propdsito de obtener una mejor compresion del procedimiento a seguir, como
es sefialado por la norma COVENIN - ISO TR 10013:2002, se tomaron imagenes que
fueron anexadas en cada paso descrito como figuras, las cuales permiten al usuario no
solo comprender el paso a realizar en forma de lectura sino visualmente. En este
sentido, cada procedimiento del instructivo de trabajo respectivo, se redactd de
manera detallada, sencilla y completa con el propdésito de que cualquier usuario pueda

ejecutar dicha tarea.

Cada instructivo presenta su Objetivo, Alcance, Equipos a utilizar, Procedimiento,
Observaciones y Bibliografia. En cuanto al alcance de cada instructivo, se abarcé en
el caso del instructivo de configuracion de un punto de control basico, definiendo
como bloque del proceso un PID, DACA y LEADLAG. Quedando excluidos en la
ejecucion de este procedimiento la utilizacion de los demas tipos de conectores, que
dependen del proceso que se requiere controlar. De igual forma, para los instructivos

de recoleccion de data y sintonizacion de lazos quedan excluidos en la ejecucion de
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sus respectivos procedimientos, la utilizacion de los demas comandos presentes en

dichos software.

Cabe destacar, que cada instructivo presenta dos puntos finales: Observaciones y
Bibliografia. Las Observaciones, tienen la finalidad de permitir al usuario realizar
una actividad especifica si se le presenta una contrariedad en un momento dado,
mientras realiza la actividad principal con el cual fue propuesto el instructivo de
trabajo. Con respecto al la Bibliografia, el usuario se puede dirigir al texto principal

si desea conocer otros comandos que presenta el software respectivo.

I11.1.2 Segunda Fase: Busqueda de Informacion. ldentificacion Variables.

Elaboracion de los Diagramas de Bloques.

Para realizar esta fase, se procedid a la busqueda de la informacion requerida para
llevar a cabo los objetivos planteados referidos al proceso simulado. Para ello, fue
necesario realizar una visita a una refineria venezolana por parte de la empresa
Honeywell, con la finalidad de recolectar la informacion con respecto a las

condiciones de disefio y de operacion de la Unidad de Destilacion de Nafta (CD4).

Con esta informacion, se identificaron todas las variables claves a supervisar y
controlar segun el grado de importancia en el proceso involucrado, tales como:
presion de tope de la columna, temperaturas de tope y de los platos a lo largo de la
columna, temperatura de los sistemas de calentamiento, reflujos de tope y fondo del
proceso, nivel de los tanques (M-5, M-6), flujos de alimentacion, calidades de los
productos; clasificAndolas en variables manipuladas, controladas y de perturbacion.

Una vez identificadas y clasificadas las variables involucradas en el proceso de
fraccionamiento de la Nafta en las dos columnas involucradas (A-3; A-4), se procedid
a la elaboracién detallada de los diagramas de bloques, con el propésito de establecer

las interacciones que existen entre cada una de las variables ya clasificadas, es decir,
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se realizd un analisis detallado del efecto que tiene cada una de las variables

manipuladas y las perturbaciones sobre las variables que se controlaron en el proceso.

Para las conexiones de los blogues se consideraron unidades Lead/ Lag, blogues
suma, tiempo muerto, daca y los bloques PID, los cuales se utilizaron posteriormente
para establecer los esquemas de control en el software Experion®. Cabe destacar, que
la dindmica involucrada en los bloques fue suministrada por la empresa Honeywell,
basadas en las pruebas de plantas (cambios de escalon) efectuadas en la unidad de
Destilacion de Nafta (CD4N) a simular.

Los Diagramas de Bloques se elaboraron con el programa Visio, donde se
representaron todas las conexiones correspondientes, asi como los bloques que

representan cada una de las funciones involucradas para cada variable controlada.

I111.1.3 Tercera Fase: Simulacion, Implementacion del Control Multivariable
(RMPCT), Disefio de Estrategias de Control, Realizacion de los Despliegues.

En esta fase se ejecutaron todas las simulaciones involucradas en este Trabajo
Especial de Grado, asi como la sintonia de los lazos de control; para ello fue

necesaria la realizacion de una serie de actividades descritas a continuacion:

= Simulacion de los lazos de control basico: una vez elaborados los diagramas
de bloques se procedié a la construccion de los mismos utilizando el programa
Experione PKS de Honeywell, donde se establecieron las dindmicas e interacciones
entre cada variable del proceso. Cabe destacar, que por ser una simulacion, el
controlador no se encuentra conectado directamente a la planta y por ende no se tiene
valores de las variables de entrada del proceso (PV), por lo que se realizd una
retroalimentacion del lazo de control basico, que permitié obtener valores de las

variables del proceso.
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= Sintonia de los lazos de control basico: para lograr un buen esquema de
control, se realizaron los ajustes de los parametros que conforman los lazos de
control, mediante el uso del programa denominado Profit RPID de la empresa
Honeywell, con el cual se obtuvieron los valores adecuados para lograr una buena
sintonizacion de un lazo sencillo, a partir de una curva de reaccion generada por
Experion PKS. Esto se logré con el siguiente procedimiento:
= El controlador se coloc6 en modo manual, ya que este lazo simple no
posee dindmica, se fijo un valor de apertura de valvula, luego cuando la
PV y el Set-Point tuvieron el mismo valor, se cambié de nuevo el modo
del controlador a automatico para fijar un Set-Point y obtener la curva de
reaccion.
= Luego se procedi6 a la recoleccion de data y a la realizacion de cambios
en escalon al mismo tiempo, para generar el modelo que representa la
dindmica de ese lazo, utilizando como programa el Profit Stepper.
= Con la generacion del modelo, se utilizé el Profit RPID para determinar
las constantes adecuadas para los parametros y de esa manera obtener una

sintonia en los controladores.

= Test de planta: con el proposito de obtener el modelo matematico que
representa la dinamica de todo el sistema, se utiliz6 el programa Profit Stepper. Para
ello, se realizaron cambios en escalon de cada una de las variables manipuladas y de
perturbacion que afectan las variables que se desean controlar, esto se realizé para

cada una de las variables controladas hasta lograr el modelo matematico.

» Implementacién del Control Multivariable: se utilizé el programa Profit Suite,
debido a que la unidad de Destilacion de Nafta requiere de la manipulacion de
multiples variables de entradas para lograr valores deseados en las variables de
salidas. De igual forma, se procedio a la sintonia del Control Multivariable, donde se
tomaron en cuenta pardmetros necesarios (optimizacion, control y proceso), para

lograr el ajuste. Finalmente, se procedid a la realizacion de pruebas (comisionado)
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para determinar el buen funcionamiento del Control Multivariable, tomando como
ejemplo la optimizacion de las calidades de los productos, la variacion de las entradas
en las variables manipuladas para comprobar si cumplen el comportamiento de los

modelos establecidos.

» Disefio de Estrategias de Control: ademas de las variables principales del
proceso que son controladas, se desean controlar variables que son importante para
mantener el proceso lo més estable posible, como por ejemplo seguridad de equipos,
tal es el caso control de nivel de los tanques de reflujo de las columnas., y que no

forman parte del control multivariable.

Para visualizar las estrategias de control, se realizaron los Diagramas de Tuberias e
Instrumentacion, donde se encuentran representadas las distintas estrategias de
control implementadas utilizando las normas ISA. Esto permitid, generar la
documentacion de cada una de las estrategias de control, seleccionadas para las
variables controladas de este proceso y la representacion de las mismas utilizando las
normas SAMA, las cuales permiten visualizar no solo los diferentes elementos de
control, sino de forma detallada los lazos de control como por ejemplo el tipo de

controlador, los ajustes sean manual o0 automatico, etc.

v’ Elaboracion de los Despliegues: mediante el uso del programa HMIWeb, se
realizaron los esguematicos, donde se utilizaron los shapes (figura u objeto
representativo de informacion de la variable del proceso), la linea de proceso, la
I6gica que se debe aplicar y el instrumento que genera el disparo de la variable, en
este caso, las valvulas de bloqueo. Finalmente, se procedié a la elaboracién de la
programacion ldgica para especificar los limites de cada variable, la accion que debe
tomar cada valvula de bloqueo dependiendo del valor que tenga la misma y la
animacion de todos los equipos (lineas, valvulas, shapes, bloques) presentes en los
esquematicos. Asi como el detalle de cada uno de los puntos, con la finalidad de
visualizar y monitorear la tendencia, la configuracion del punto en el programa
Experion® PKS, etc.
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CAPITULO IV

RESULTADOS Y ANALISIS



En la siguiente seccion, se presentan los resultados obtenidos para cada unos de los

objetivos planteados en este Trabajo Especial de Grado, con su respectivo analisis.

IV.1 Elaboracion de los Instructivos de Trabajo bajo las Normas COVENIN
TR- 10013 - 2002.
Para el cumplimiento de este objetivo, se elaboraron tres instructivos de trabajo con
respecto a cada software de la empresa Honeywell, bajo las normas ISO COVENIN
TR 10013-2002. Para ello, y con la ayuda del programa Word 2003, se redactaron de
forma clara, concreta y sencilla, de manera interpersonal, con letra tamafio 12, tipo
Time New Roman; esto con la finalidad de que cualquier usuario pueda ejecutar

dicha actividad, como es expuesto por la norma.

Los instructivos de trabajo, presentan un formato en la primera pagina (Apéndice B),
con un encabezado que permitié al usuario identificar de forma directa el area a la
cual pertenece dicho instructivo, el titulo de la actividad que se ejecutara, la persona
que lo elabord, etc. A continuacion se presenta en detalle el contenido expuesto en el
formato:
* Logo de la escuela de Ingenieria Quimica de la Universidad Central de
Venezuela.
= Titulo: indica a cual tipo de instructivo de refiere, los cuales son:
= Software Experion de Honeywell.
= Software Profit Suite de Honeywell
= Software Profit Design Studio de Honeywell.

= Asunto del Instructivo de Trabajo: indicar el nombre del documento, los
cuales son:
= Configuracion de un Punto de control en el software Experion de
Honeywell.
= Sintonizacion de un Punto de Control en el software Profit Design
Studio R300 de Honeywell
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* Recoleccion de Data de un Punto de Control en el software Profit
Suite Runtime Studio de Honeywell
= Codigo: se identifico el documento para su control, el cual va de acuerdo a
criterio de la empresa o del area, para cada instructivo se decidieron los
siguientes codigos:
= Configuracion de un Punto de control: 101-C-CP
* Sintonizacién de un Punto de Control: 102-C-CP

= Recoleccion de Data de un Punto de Control: 103-C-CP

La codificacién viene dado con el siguiente esquema: XXX-X-XX
XXX: I que indica ser un Instructivo de Trabajo, sequido del
namero del instructivo, ejemplo: 100
X: C indica que es documento del Sistema de Calidad bajo las
normas ISO COVENIN 10013-2002.

XX: division o gerencia donde que generdé el documento, para

este caso pertenece al &rea de Control de Procesos: CP

= Pagina: se indicé el numero correspondiente a la pagina y el nimero total
de paginas del documento, incluyendo los anexos cuando forman parte del
documento principal. Las paginas colocadas para instructivo son:
= Configuracion de un Punto de control: 1-48
* Sintonizacion de un Punto de Control: 1 -22

= Recoleccion de Data de un Punto de Control: 1-22

Los siguientes dos contenidos s6lo son colocados en la primera pégina del
documento:

= Tipo de Documento: se indicé a que tipo de documento pertenece, para este

Trabajo Especial de Grado se abarcé sélo Instructivos de Trabajo, como se

explico en el marco tedrico. De igual forma, se indicd si el documento es

controlado o no, asignando a cada instructivo Controlado.
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= Nombre y fecha de la persona quién elaboro, revisd y aprobd dicho
documento: en este punto se colocdé como revisado y aprobado por los

tutores (Académico e Industrial).

El contenido interno de los instructivos de trabajo, consistio en siete (7) puntos, los
cuales son: Objetivo, Alcance, Equipos, Procedimiento, Observaciones Yy
Bibliografia; los cuales fueron redactados como se explicd en el marco teorico. A

continuacion se explica el objetivo, alcance, equipo de cada instructivo trabajo:

= Configuracion de un punto de control en el Experion de Honeywell.
Este instructivo de trabajo, tiene como Objetivo describir los pasos a seguir para

lograr la configuracion de un punto de control en el Experion C-200 de Honeywell.

Esta actividad abarco (Alcance), una configuracion béasica de un punto de control,
definiendo como bloque del proceso un PID, DACA, LEADLAG. Quedan excluidos
en la ejecucion de este procedimiento la utilizacion de los demas tipos de conectores,
que dependen del proceso que se requiere controlar.

Para cumplir con el objetivo de dicha actividad, se utilizé un computador, el software
Experion y el equipo C-200 de Honeywell. Esta herramienta se utiliz6 a medida que
fue redactado cada paso del Procedimiento, con el propdsito de tomar imégenes de
cada paso y colocarlas como figura en el instructivo de trabajo, de manera que le
permiti6 al usuario una mejor comprension del paso a ejecutar. Cabe destacar, que de
la misma manera fue redactado el contenido Observaciones, el cual tiene como
proposito realizar una serie de pasos si se presenta durante la ejecucion del

procedimiento principal del instructivo alguna dificultad.
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= Sintonizar un lazo de control en el software Profit Control.
Este instructivo de trabajo tiene como Objetivo describir los pasos a seguir para lograr
la sintonizacion de un punto de control, en el software Profit Design Studio de
Honeywell. Presentd como Alcance, las instrucciones basicas para una sintonizacion
de un lazo de control. Es por ello, que quedan excluidos en la ejecucion de este

procedimiento la utilizacion de los deméas comandos presentes en dicho software.

Al igual que el instructivo de trabajo explicado anteriormente, se utiliz6 un
computador, el software Profit Design Studio de Honeywell y el equipo C-200 de
Honeywell. Esta herramienta se utilizé a medida que fue redactado cada paso de los
contenidos Procedimiento y Observaciones, con el propdésito de tomar imagenes de
cada paso y colocarlas como figura en el instructivo de trabajo, de manera que le

permitié al usuario una mejor comprension del paso a ejecutar.

Cabe destacar, que para este instructivo de trabajo se le adiciond un contenido,
Anexo, el cual presenta un ejemplo de sintonizacion de horno con estrategia en

cascada, con el propdsito que el usuario comprendiera la actividad en este caso.

= Recoleccion de data de un lazo de control en el software Profit Stepper.

Este instructivo de trabajo, tiene como Objetivo describir los pasos a seguir para
lograr la recoleccion de data de un punto de control en el software Profit Suite
Runtime Studio: Profit Stepper de Honeywell, de manera de garantizar las
expectativas del controlador. Presentdé como Alcance, las instrucciones bésicas para
una sintonizacién de un lazo de control. Es por ello, que quedan excluidos en la
ejecucion de este procedimiento la utilizacion de los demas comandos presentes en

dicho software.
Para la elaboracion de este instructivo, se utilizd un computador, el software Profit

Suite Runtime Studio: Profit Stepper de Honeywell y el equipo C-200 de Honeywell.

Esta herramienta se utilizé a medida que fue redactado cada paso de los contenidos
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Procedimiento y Observaciones , con el proposito de tomar imagenes de cada paso y
colocarlas como figura en el instructivo de trabajo, de manera que le permitio al

usuario mejor comprension del paso a ejecutar.

IV.2 Clasificacion de las variables Involucradas en el Proceso
Realizado el estudio del proceso de fraccionamiento de Nafta, se identificaron y
clasificaron las variables involucradas en el proceso como: Manipuladas,
Controladas y de Perturbacion, que pueden afectar la operacion. Seguidamente, se
estudiaron las relaciones entre ellas en las dos columnas de destilacion involucradas
en el proceso, para asi posteriormente construir el controlador multivariable. En este
analisis del proceso, se consideraron seis (6) variables manipuladas (MVSs), para
mantener en valores establecidos de control a catorce (14) variables (CVs), las cuales

estan sujetas a efectos negativos de cuatro (4) variables de perturbacion.
En Tabla N° 5 a-c, se puede observar la clasificacidn de las variables obtenidas en el
proceso, y como estan relacionadas entre si con las variables controladas, su

identificacion de acuerdo al tipo de variable con su respectiva descripcion.

Tabla N° 5 a. Variables Manipuladas involucradas en el proceso. Elaoracion propia)

o

Identificacion Descripcion
1 40FC406.SP : Flujo del sistema de recalentamiento del fondo de la columna A-3
2 40FC017.SP  Refluyjodel Tope de lacolumnaA-3
3 40PC005.SP Presion de Tope de la columna A- 3
4 | 40FC412.SP  Flujo del sistema de recalentamiento del fondo de la columna A- 4
________ S RGeS T e el Fome de A sl AL T
6 40PC006.SP Presion de Tope de la columna A- 4
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Tabla N° 5 b. Variables de Perturbacion involucradas en el proceso. aoracion propia)

[e]

Identificacion

Descripcién

1 40FC013.PV Flujo de alimentacion a la columna A- 3
2 | 40TC208.PV Temperatura de la alimentacion a la columna A- 3
3 40FCO16.PV Flujo de alimentacion a la columna A- 4

4 40TC405.PV Temperatura de la alimentacion a la columna A- 4

Tabla N° 5 c. Variables Controladas involucradas en el proceso. (Elaboracion propia)

N° o o Variables Relacionadas
Identificacion Descripcién
Ccv MVs PVs
1 40AX004.PV  Nafta Liviana RVP 1,2,3 1,2
R AT TNafaPeadalBe W sa
5t TOPCTOE 0P Presion deT plato 3006 T2 colLra A-3 OF o T
4 40TC406.PV | Temperatura del plato 32 de la columna A- 3 1,2,3 1,2
5 40FC017.0P ' Reflujo de tope de la columna A- 3 OP 2
6 T AOEXOLTPY | Relacion de Tefitio  alimentacion 6 a 2 . ____1 ................ _
columna A- 3
7 40FC406.0P | Reflujo del sistema de recalentamiento del 3
fondo A- 3 OP
8 | 40PC006.0P  Presion de Tope de la columna A-4 OP 4 3,4
9 | 40TC407.PV | Temperatura del plato 24 de la columna A- 4 4,5,6 3,4
10 © 40FC019.0P  Reflujo de tope de la columna A- 4 OP 10
11 ¢ 40FX019.PV : Relacién de reflujo / alimentacion de la . 3
columna A- 4
12 40FC018.PV : Flujo de LGN del tope de la columna A-3 1,2,3
13 0F00A PV Fitjo de Nafa Liviaa 6 3 colura A2 RN E— _
5
40F029.PV Flujo de Nafta Pesada de la columna A-4 4,5, 6

14

Como se puede observar en las tablas anteriores, se identificaron en el proceso las

variables que estan internamente relacionadas con las variables controladas, las cuales
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seran respectivamente manipuladas y por lo tanto afectaran directamente la variable a
controlar, como por ejemplo los reflujos de las columnas, los cuales permiten
mantener en control la presion y temperatura, que conduce al equilibrio de ambas
fases (liquido — vapor) y asi obtener los productos principales bajo especificaciones.
De igual forma, son identificadas las variables que afectan negativamente el proceso,
como por ejemplo los flujos de alimentacion y su respectiva temperatura, ya que son
variables que vienen de otras etapas de la refineria y no pueden ser medidas antes de
entrar a esta nueva etapa de refinacion. En cuanto a las variables controladas, se
puede observar entre las catorce variables, la RVP (Vapor Presion Reid) de la Nafta
Liviana, la cual es una variable importante para mantener la calidad del producto,
también se consideraron los flujos de los tres productos principales que se desean
optimizar, temperatura de los platos, etc., que deben ser mantenidas dentro de limites
para obtener el proceso lo mas estable posible.

IVV.3 Elaboracion de los Diagramas de Bloque para el proceso de Destilacion

de Nafta (CD4N).
Para el cumplimiento de este objetivo, se realizaron los Diagramas de Bloques, por
cada variable controlada, en funcion de las variables manipuladas y de perturbacion.
Teniendo en cuenta que en los Diagramas de Bloques se encuentran los bloques
funcionales, donde se representan las funciones de transferencia, las cuales facilitan el
estudio de la dindmica del proceso y definen sus caracteristicas de comportamiento.
Cabe destacar, que estas funciones de transferencia, fueron suministradas por la
empresa Honeywell, a través de pruebas realizadas en campo en la refineria
venezolana AMUAY.

Cada Diagrama de Bloque, incluye una serie de unidades necesarias que representan
la interaccion entre las variables manipuladas y las perturbaciones que afectan a cada
variable que se desea controlar. En este sentido, la representacion de las variables
manipuladas (PV), se realiz6 mediante una retroalimentacion, debido a que no existe

data de campo proveniente del proceso, para compararla con el Set-Point, por lo que
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se deben generar valores de esa variable en cada instante de tiempo, con la finalidad
que el controlador ejerza su funcion (eliminar la desviacion entre el Set-Point y la
PV) y de esta manera exista control del proceso, a través de la simulacion. Este
resultado se puede observar, en el Diagrama de Bloque para la variable controlada de
la columna de Destilacion de Nafta A-3 (AXCO004), Figura 24, donde cada variable
manipulada (PC005, FC017, FC016) con su respectiva retroalimentacion, pasa una
unidad de adelanto/atraso (Lead/Lag), con la finalidad de generar una dindmica de

cada variable manipulada.

Se tomaron en cuenta, las variables (manipuladas y perturbacion) que presentan una
funcién con tiempo muerto, ya que se le adicion6 un bloque de tiempo muerto, como
es en caso de la representacion del Diagrama de Bloque de AXC004, para la variable
manipulada FC406 y las variables de perturbacion (FC013, TC208). Esto es debido, a
que no responden instantaneamente ante un cambio de Set-Point, y asi representar el

retraso de respuesta de cada una de estas variables.

En este sentido, todas las sefiales de cada variable, manipuladas y de perturbacion,
deben ingresar a un blogue suma, con la finalidad de realizar una operacion
algebraica (suma y/o resta) de las sefiales, de acuerdo a como afecten la variable a
controlar, es decir, positiva o negativamente. Es importante destacar, que el Diagrama
de Bloque elaborado tiene como limite el controlador AXC004, debido a que el

control de esta variable lo ejercera el Control Multivariable.
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Figura 24. Diagrama de Bloque de calidad de Nafta RVP (AXC004), (Elaboracion Propia)

Otro Diagrama de Bloque, que se debe destacar es el correspondiente para controlar uno de
los productos principales de este proceso, la Nafta Liviana (FO04), en el cual se representan
todas las variables que deben ser manipuladas, con la finalidad de mantener bajo
especificaciones dicho producto (Figura 25). Es importante sefialar, que las variables
manipuladas se encuentran entre las dos columnas de destilacién del proceso de Nafta (A-3;
A-4), por lo tanto forma parte, de una de las principales variables controladas que fue

optimizada en el disefio eficaz del controlador multivariable.
De manera anéloga, los Diagramas de Bloques para cada variable a controlar en las columnas

A-3y A-4, asi como los Diagramas de Bloques de las estrategias de control realizados en el

control eficaz del proceso pueden ser observador en el Apéndice C1 'Y C2 respectivamente.
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Figura 25. Diagrama de Bloque de flujo de Nafta Liviana (F004), (Elaboracion Propia)

IV.4 Implementacion de los esquemas de control basico y de instrumentacion en
la simulacion de la Unidad de Destilacion de Nafta (A-3; A-4)

Una vez estudiada la influencia de las variables manipuladas y las perturbaciones
sobre las variables controladas, se establecieron los rangos maximos y minimos de
operacion, correspondientes a las variables involucradas en el proceso, de acuerdo a
la informacidn aportada por la empresa Honeywell. Seguidamente, se procedié a
realizar la simulacion en el sistema Experion PKS con el controlador C-200, para ello,
se configuraron los modulos de control, donde se representaron las estrategias de
control disefiadas (configuracion de puntos), realizando una serie de secuencias en el
Project del “Control Builder”, donde se encuentran ubicados todos los bloques
utilizados para llevar a cabo la simulacion. Este procedimiento, se realiz6 de la misma
forma que se presenta en el instructivo de trabajo de configuracién de punto, donde se
crearon los médulos de control, asignados y cargados en el “Project”, para luego ser
activados y estudiar el comportamiento de cada punto, asignado a cada mddulo de

control.
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De forma general, al realizar la configuracion de puntos el usuario debe definir:
= EIl nombre del punto (tagname), que lo distingue de los otros puntos que
conforman el esquema de simulacion o control.
= La categoria o tipo de punto, en el que se debe especificar si es un regulatorio
de control, auxiliar, légico, sumador, daca, etc.
= Indicar cuales son las salidas, es decir, hacia donde se dirige la sefial calculada
y de donde recibe la sefial de entrada.

= Definir las condiciones de alarma.

A continuacion, se presenta la explicacion de las configuraciones correspondientes de
algunos lazos de control para reproducir la simulacion del sistema en el Experion®
PKS.

IV.4.1 Configuracion de los lazos simples de los flujos correspondiente a las
columnas de Destilacion de Nafta.
Se realiz6 la configuracion de los lazos sencillos para la variables de flujos de las
columnas, mediante la utilizacion del blogue de control (PIDA), el cual se encarga de
estabilizar el valor que debe tener la variable en un tiempo determinado, tomando en
cuenta los rangos de PV y SP (maximos y minimos), los cuales permiten generar data
a partir de la retroalimentacién de sefiales (ver Apéndice D). Para ello, que se
adiciond en la configuracion un bloque DATA o DACA, el cual permite escalonar la
salida del bloque PIDA, ya que la sefial de salida de este ultimo se presenta en
unidades de porcentaje, y convertir a unidades de ingenieria, con el proposito de
generar la sefial de entrada hacia el bloque PIDA y ser comparada con el Set Point, en

ese instante de tiempo. Y finalmente, es enviada las variables respectivas a controlar.

Lo anteriormente mencionado, se puede observar en la Figura 26a-b, donde se
muestra el resultado de la configuracion de lazo simple, para la variable de
manipulacion FC406 y la variable de perturbacion TC208, respectivamente. En este

sentido, se observa la sefial retroalimentada que sale del bloque PIDA (OP), que es
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enviada a un bloque Lead/Lag con la finalidad de generar un retraso en la sefial para
no obtener un cambio brusco en la respuesta y seguidamente comparar la PV con el
Set Point, una vez que haya sido convertida a unidades de ingenieria. Cabe destacar,
gue en estos puntos configurados en el Control Builder, se pueden observar los
valores de la PV, OP, Set Point y como se va llegando al control del lazo.

EE'_ C200A : M¥3_MVY [Monitoring, Execution Status = ACTIVE][SIM]

Page 1
F1 Put
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Y Y
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Figura 26a. Configuracion de punto de control para la variable manipulada de flujo de

recalentamiento del fondo de A-3 (FC406) (Etaboracion Propia)
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Figura 26b. Configuracion de punto de control para la variable de perturbacion de

temperatura (TC208). (Elaboracion Propia)

De manera andloga, se configuraron los lazos sencillos para cada variable de
manipulacion de presion y temperatura, asi como las variables de perturbacion, tanto

para la columna de destilacién A-3 como para la columna de destilacién A-4.

IV.4.2 Configuracion de los lazos de control en cascada correspondientes al
control de Nivel y Temperatura de las columnas de destilacion A-3y A-4
Para el control de nivel en los tanques de reflujo (M-5, M-6) de las columnas de
destilacion A-3 y A.4 respectivamente, se implementd la estrategia de control en
cascada, debido a que entre las estrategias consideradas, es la mejor que se ajustd con
el objetivo de mantener el nivel de los tanques no sélo por seguridad de los equipos
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aguas abajo, sino para mantener el flujo de ingreso nuevamente a la columna y por
ende no sea afectado el equilibrio entre las fases liquidos y vapor dentro de la misma.
Para ello, se evalud la variable que debia ser manipulada, obteniendo una variable
estrechamente relacionada con la variable que se desea controlar, la cual resulté el

flujo de salida de los tanques.

Una vez evaluado el tipo de estrategia a implementar en el proceso, se configuraron
dos médulos de control, debido a que cada moédulo identifica un solo bloque PIDA.
Cada modulo configurado corresponde al lazo de control interno y externo en el
control en cascada. Es por ello, que en la configuracion resultante de la estrategia de
control, se realizo el llamado de la sefial de la OP del lazo interno en el lazo externo,
y a su vez el llamado de la OP del lazo interno del lazo externo, para asi realizar el
control cascada.

En la Figura 26 a-b, se muestra el resultado de la configuracion para la variable
interna (flujo), la cual posee un bloque PIDA, donde recibe como SP, la sefial de
salida del bloque PIDA de la variable externa, y asi compararla con la PV que
proviene de LEAD/LAG, donde se representa la dindmica de la variable, previamente
convertida la sefial a unidades de ingenieria por el bloqgue DACA (Figura 27a), y una
segunda configuracion donde se representa la variable externa (nivel), donde en esta
configuracion la sefial salida del bloque PIDA de flujo entra a un bloque LEAD/LAG,
para seguidamente su sefial de salida, pasa a un sumador Yy finalmente comparar esta
sefial con el Set Point del Nivel y realizar el control. (Ver Figura 27b). De igual forma,

se puede observar los valores de las sefiales a medida que se realiza el control.
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Cabe destacar que para se lleve a cabo la estrategia de manera correcta, en las
configuraciones mostradas anteriormente, se colocdé en MODO Cascada (CAS) en lazo
interno previamente colocado en modo MANUAL, una vez que haya conseguido la
estabilidad al asignar un valor de OP. Seguidamente, pasar de modo AUTO el lazo externo y
se pueda realizar el control cascada y no desestabilizar dichos lazos.

I1VV.4.3 Configuracion de la optimizacion de la Nafta Pesada
Esta configuracion se basé en la elaboracion de los Diagramas de Bloque, donde se
encuentran todas las variables que se deben manipular y sus respectivas
perturbaciones. Para ello, la optimizacion de este producto, se realizo a través de la

implementacién del RMPCT, mediante una simulacion béasica en el Experion PKS.

La simulacién de esta variable a controlar (Figura 28), se realizaron mediante la
utilizacion de siguientes bloques:
- LEAD/LAGA permitié representar la dindmica asociada a cada variable
manipulada, la cual fue aportada por la empresa Honeywell (data de campo).
+ DEADTIME permitioé representar un tiempo muerto, si dicha variable lo
presenta en su funcién de transferencia.
* AUXSUMMERA, se adiciond con la finalidad de lograr la acumulacion de las
sefiales, que afectan a la variable controlada, donde la sefial de salida de este
altimo, el control multivariable tome ese valor como PV de la variable que se

desea controlar (flujo de Nafta Pesada) en ese instante de tiempo.
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Figura 28. Configuracion de punto de optimizacion de Nafta Pesada (F029)(E/aboracion Propia)

En esta configuracion (Figura 28), se obtuvo como resultado el valor de la variable

controlada a la salida del bloque Auxsummera, luego de que se hallan realizado las

dindmicas correspondientes asignadas en cada bloque. De igual forma, se puede

observar el llamado de los lazos sencillos configurados, tanto para las variables

manipuladas como las de perturbacion, debido a que cada modulo acepta un solo

bloque PIDA. Cabe destacar, que en el bloque Auxsummera, se colocé un valor

(BIAS) con el proposito de que el valor de la PV sea el correcto, debido a la

acumulacion de sefiales que entran al mismo.

De la misma manera, fue realizada la configuracion para los flujos de optimizacion de

Nafta Liviana y Butano, asi como el control de las variables de presion y temperatura
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de tope de ambas columnas de destilacion (A-3, A-4), y la relacion de
alimentacion/reflujo, representado en los Diagramas de Bloques, para que finalmente
se disefie un Unico controlador, que mantenga estable el proceso (CD4N) en las dos

columnas de destilacion.

IV.5 Sintonizacion de los lazos de Control en Experion PKS

La sintonia de los lazos de control, se realiz6 a través del programa Profit RPID, el
cual permitié obtener los mejores parametros de ajuste para cada controlador, gracias
a la herramienta que éste posee. La sintonizacion consistié en variar el tiempo de
ejecucion, es decir, que tan rapido o lento se generan los parametros de ajuste, y
verificar si dichos parametros en los puntos configurados produce o no oscilaciones.
Para ello, se graficaron los valores obtenidos de las PV en las variables, de manera de
observar la tendencia de la curva (si se producen o no oscilaciones) y determinar el
tiempo que tarda la variable en llegar al estado estacionario, con la finalidad de

seleccionar la mejor sintonia.

Lo anteriormente mencionado se puede observar en la Figura 29, donde se presentan
cuatro (4) curvas de reaccion que representan el comportamiento de una determinada
variable (PC005), donde la curva verde muestra el valor de Set Point y las restantes
son el comportamiento de la variable para llegar a valor deseado a diferentes tiempo
de ejecucidn, utilizando los valores de ajustes arrojados por el programa. Los tiempo
de ejecucion utilizados son: tiempo de ejecucion de 1 min (curva de reaccion azul),
tiempo de ejecucion de 0.5 min (curva naranja), tiempo de ejecucion de 0.1 min

(curva roja).

Analizando los comportamientos, se puede observar que para un tiempo de 0.1 min,
los pardmetros de sintonia producen una respuesta oscilatoria e inestable, caso
contrario para ambos tiempos de ejecucion de 1 y 0,5 min, donde la respuestas es
suave y estable, diferenciandose en el tiempo de llegar a condiciones estacionarias, de

aproximadamente 9 min y 7 min respectivamente, seleccionando por lo tanto, los
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parametros de ajuste para un tiempo de ejecuciéon de 0,5 min, por tener un menor
tiempo de llegar al estado estacionario, ademas de presentar una ganancia y tiempo de
integracién dentro de los valores mas comunes obtenidos en las sintonias de lazos de

control por Honeywell. (Ver tabla N° 6)

0,8 1
0,75 1 “
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0,65
0,6 1 ——Tiempo 1

0,55 1 =gp
N A—Tiempo 0.5

—>=Tiempo0.1

100 150 200 250 300 350 400 450 500
Tiempo (seg)

0 50

Figura 29. Gréafico de sintonia para la variable de presion a diferentes tiempos de
ejecucién (Elaboracion propia)

Tabla N° 6. Parametros de Ajustes para la variable de presion a diferente tiempo de
r]_(Elaboracic'm Propia)

ejecucio
- d Parametros de Ajustes Tiempo de
E';Tlﬁ’géne Ganancia Tiempo Tiempo Estado Curva de
(min) K |ntegra| derivativo estauc_)narlo reaccion
) (x) (53 (min)

1 0,379 0,569 0 ~9 Azul
0,5 0,625 0,76 0 ~7 Naranja

0,1 1,011 1,023 0,001 o0 Rojo
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Otra variable que fue sintonizada de manera analoga, fue la temperatura, con tiempos
de ejecucion de 1 min y 2 min, los cuales presentan diferentes pardmetros de ajuste de
acuerdo al tiempo. Para esta sintonizacion, se puede observar en la figura 30, que
aunque no se tiene oscilaciones, el comportamiento de las curvas de reaccion difieren
en el tiempo de llegar al estado estacionario, ya que la curva para un tiempo de 2 min
Ilega més rapido al estado estacionario (curva amarilla), con respecto a la curva de
tiempo de 1 min (curva azul), seleccionando por lo tanto los pardmetros de ajuste para
tiempo de ejecucion de 2 min, con ganancia mas alta, sin tiempo derivativo y con
tiempo integral. Cabe destacar, que ademéas de esta condicion de seleccion de
parametros de ajuste, estd también el criterio de seleccion de que los valores
obtenidos se encuentran dentro de los valores méas comunes de sintonia, de acuerdo a

la experiencia de campo de la empresa Honeywell. (Ver Tabla N° 7)
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Figura 30. Gréfico de sintonia para la variable de temperatura a diferentes tiempos de
ejecucién.(E'abOraCié” Propia)
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Tabla N° 7. Parametros de Ajustes para la variable de temperatura a diferente tiempo
de ejeCUCién.(ElaboraCién Propia)

Ti d Parametros de Ajustes Tiempo de
Elj%rgt?coiér? Ganancia Tiempo Tiempo Estado Curva de
(min) (k) Integral derivativo estacpnano reaccion
(i) (ta) (min)
1 0379 0569 0 : ~10 ~ Amarillo
2 08 05 0 ~15 Azl

De la misma forma, fue realizada la sintonia para la variable de flujo, donde se
seleccioné una ganancia de 0,5 y tiempo integral de 0,15, ya que se obtuvo una
respuesta de comportamiento estable y sin oscilacion, con menor tiempo de alcanzar
el estado estacionario y valores de acuerdo a los obtenidos por Honeywell. Cabe
destacar, que los mejores parametros de ajuste seleccionados para las variables de
presion, temperatura y flujo mostrados corresponden a todas las variables
involucradas, es decir, para todas las variables de flujo, presién y temperatura tanto
las variables de manipulacion como los de perturbacion, de ambas columnas de
destilacion del proceso de Nafta (A-3, A-4), mostrado en la TablaN° 6y 7.

IV.6 Implementacion de las estrategias de control avanzado para el proceso de
Destilacion de Nafta (CD4)

Para la implementacién del Control Multivariable, se utilizd la Tecnologia del
Control Predictivo Multivariable Robusto (RMPCT) del Profit Controller. Para ello,
se realizaron pruebas de cambio en escalén, con la finalidad de recolectar la data
correspondiente y obtener el modelo matematico. Seguidamente, se configuré el
controlador y se realizaron pruebas para finalmente verificar su desempefio en el
proceso de Destilacion de Nafta (CD4N), conformado por las dos columnas de

fraccionamiento (A-3y A-4).

A continuacion se presentan las etapas realizadas para disefiar, instalar y comisionado

del controlador multivariable:
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IV.6.1 Generacion del Modelo Matematico.
En esta etapa, fueron generados los modelos matematicos (funciones de transferencia)
de cada variable que se desea controlar, en funcion de las variables manipuladas y de
perturbacion. Esto se obtuvo mediante el uso de software Profit Stepper, donde se
selecciond una variable controlada con sus respectivas variables manipuladas y de
perturbacion de acuerdo a los diagramas de bloques, con la finalidad de realizar
cambios en escalon a cada una las variables manipuladas que la afectan, y de esta
manera se obtuvieron las funciones de transferencia de cada variable manipulada, con
respecto a la variable controlada, hasta obtener el modelo matematico general. Cabe
destacar, que el mismo software sélo establece los movimientos de cambios de
escalon de acuerdo a la dindmica que presente cada configuracion para las variables
manipuladas, colocando el bloque PIDA de dichas variables en PROGRAM. Es por
ello, que para las variables de perturbacién se tuvo que realizar manualmente los
cambios de escaldn, colocandolo en modo AUTO. La generacion de estas funciones

de transferencias, fueron visualizadas con el programa Profit Design Studio.

En la figura 31, se muestra una seleccion de las funciones de transferencia
identificadas a partir de las pruebas de escaldn (test de planta), la cual es la matriz
resultante de todas las funciones de transferencia que relaciona cada variable
manipulada y de perturbacion con su variable controlada. De igual forma, en esta
matriz se observé la tendencia de la respuesta de acuerdo al modelo asignado en el
software, el tipo de funcion, es decir, si es de primer orden o de orden superior con o

sin tiempo muerto y su respectivo valor.

Cabe destacar, que esta matriz de 11 variables controladas por 10 variables
(manipuladas y de perturbacion) es la que presentara el controlador multivariable,
para el control de las dos columnas que conforman el proceso de Destilacidén de Nafta
(CD4N), ya que el controlador realiza la respectivas dinamicas para mantener el
proceso bajo especificaciones.
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Figura 31. Seleccién de funciones de transferencia identificadas con el Profit Stepper, a partir

de la simulacién realizada en Experion PKS, (Etaboracion Propia)

En la Tabla N° 8, se puede observar la comparacion de una de las funciones de
transferencia obtenida de las variable manipuladas como: PC006, FC019, FC406; y
variables de perturbacion como: FC013, TC208; con respecto a la funcion de
transferencia suministrada por la empresa Honeywell, la cual es data tomada
directamente de pruebas de campo en la refineria. Por consiguiente, los modelos
matematicos son de forma similar, ya que no pueden ser idénticos por ser pruebas de
planta, es decir, se encuentra involucrado en este modelo de data de campo: los
modelos de las valvulas de proceso, el modelo del proceso y de los transmisores y por
ende el controlador multivariable. Por lo tanto, por ser una simulacién de control del

proceso real (Destilacion de Nafta), se le adicion6 ademés a este modelo bloques de
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retraso, sumadores y un controlador multivariable, generando por lo tanto una

desviacion que no permiten obtener modelos a través del software idénticos.

Tabla N° 8. Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la

empresa Honeywell y las obtenidas por simulacidn, (El@boracion Propia)

Tipo de variable

Funciones de Transferencia

Honeywell

Simulacién

Presion de tope A-4

0 - 1 e~
19,3s° +8,79s +1

1 _
e 6,2s

5 2
21,257 +9,185 +1

(PC006)
Reflujo de A-4 (FC019) 0,95 ! e 0 979;62”
J % "Bs+1 " 5375 +1
Flujo de calentamiento 0462 1 e 0425 : 1 o0
(FC406) 11s° +9,89s +1 6,79s° +98,39s +1
Flujo de carga A-3 001 1 605 ~0,00992 1 o0
(FC013) 55 +1 4,995 +1
Temperatura de carga A- 13 1 o 0s 129 1 o-0s
3 (TC208) 4s+1 2,71s+1

La comparacion de las demas funciones de transferencia de cada variable manipulada
como de perturbacién, que se relacionan con una variable a controlar pueden ser

observadas en el Apéndice E.

Cabe destacar, que aunque los modelos no son idénticos por lo anteriormente
explicado, la respuesta de los obtenidos por el Profit Stepper, son de Rank 1, lo que
implica ser una funcion de transferencia méas cercana a la del proceso real, es decir,
ganancias y tiempo muerto similares. Este comportamiento puede ser observado, en
las Figura 32 a-b, donde se graficaron las respuestas para cada una de las variables
manipuladas (MVs) y de perturbacion (PVs) para controlar la variable CV1
(AXCO004) respectivamente (Figura 32a, Figura 32b), comparada con la respuesta del

modelo de data de campo, donde presentan una misma tendencia, diferenciandose
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solo en el tiempo de alcanzar el estado estacionario por la ganancia y tiempo muerto

similares.
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Figura 32 a. Comparacion de las MVs de Honeywell conrespecto la Simulacion para el

control de CV1 (Elaboracion Propia)
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Figura 32 b. Comparacion de las PVs de Honeywell conrespecto la Simulacién para el

control de CV1 (Elaboracién Propia)
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De la misma forma, se realizO6 para las demas variables, observando el mismo
comportamiento de las variables del proceso, diferencidndose por ende en el modelo de

campo y el de simulacion, debido a lo analizado anteriormente.

I1VV.6.2 Disefio y Configuracién del controlador multivariable.

Una vez obtenida la matriz de los modelos matematicos del proceso de Destilacién de
Nafta, se procedié al disefio del controlador multivariable RMPCT, por medio del
programa Profit Design Studio, en BUILD (Controller), que se encuentra en la barra
principal del software. En este sentido, el programa Profit Design Studio R300
mostré como resultado las variables controladas (CV), manipuladas (MV) y de
perturbacion (DV), con sus descripciones de manera tal de configurar los rangos de
operacion de cada variable, de acuerdo a la data de campo suministrada por
Honeywell, para seguidamente por medio del mismo, activar el simulador y obtener
los pardmetros de sintonia. A continuacion se muestra la Figura 33 a-c, el controlador
disefiado y activado, resultante de la matriz de los modelos, su descripcién y rangos
de cada variable controlada, manipulada y de perturbacion, respectivamente:

*** Honeywell Profit Design Studio - [Mod_CD4.set]

E File uiew Simulation Controkmode Tools ‘window  Help

AFE tBRE & 78 FE

CV Description Status | Value | Future | Steady | Lo Hi Setpoint
state | Limit | Limit
CY1 - Nafta RYP GOOD | 10.13 [ 10,13 | 10.13 | 8.000 { 12.00
CY2 - Nafta Pesada P.L.E GOOD | 88.60 | 88.60 | 88.60 | 80.00 | 95.00
C¥3 - Presion PLT30 A-3 GOOD | 56.17 | 56.17 | 56.17 | 5.000 | 95.00
CV4 -Temperatura PLT32 A-3 GOOD | 1195 [ 1195 | 1195 |120.0 [123.0
CY5 -Relacion REFLUJO/CARGAA-3 | GOOD | .2954 | .2954 | .2956 |.1200 | .4000
CY6 - Presion tope A4 GOOD | 62.51 | 62.51 | 62.51 |5.000 | 95.00
CY7 -Temperatura PLT24 A-4 GOOD | 82.64 | 82.64 | 82.64 | 86.00 | 90.00
Cv8 - Relacion REFLUJO/CARGA A-4 | GOOD | .3204 | .3204 | .3204 |.1200 | .4000
CY9 - Flujo de salida de BUTANO-PG1 | GOOD | 167.7 | 167.8 | 167.8 0
CY10 - Gasolina Liviana [TOPS] GOOD | 256.1 | 266.1 | 256.1 0
CV11 - Nfata Pesada GOOD | 1067 | 1067 | 1067 0

Figura 33a. Ventana del Controlador Multivariable disefiado para las variables controladas en
el Profit Design Studio. (Fla0racion Propiz)
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Honeywell Profit Design Studio - [Mod_CD4.set]

EEile Wiew Simulation Control-mode  Tools Window  Help

DEH rBES 72 HE

MV Description Status | Value | Move Future | Steady | Lo Limit | Hi Limit | Mode
SHate
MV1 - Presion PLT30 A-3 ON 9.600 | 0 9.600 | 9.600 | 8.800 | 9.600 | CAS
M¥2 - Reflujo tope A-3 ON 438.3 | -.006001 | 436.1 | 438.4 | 350.0 | 700.0 | CAS
MV3 - Reflujo 3 AV-2 a T-165 ON 665.2 | .002260 | 685.2 | 685.2 | 650.0 | 800.0 | CAS
MV4 - Presion Tope A-4 ON 4000 |0 000 | .4000 |.2000 | .4000 | CAS
MV5 - Reflujo Tope A-4 ON 500.0 | .002106 | 500.00 | 500.0 | 250.0 | 500.0 | CAS
MV6 - Flujo Recalentamiento de T-17 A-4 | ON 1000 |0 1000 | 1000 | 1000 1800 | CAS

Figura 33b. Ventana del Controlador Multivariable disefiado para las variables manipuladas

en el Profit Design Studio. 2oracion Propia)

*I* Honeywell Profit Design Studio - [Mod_CD4.5ek]

E Eile Wiew Simulation Controlmode Tools  ‘Window Help

xEH 2R E %8 BE

DY Description Status | Yalue
D¥1 - Flujo de carga A-3 GOOD | 1486
DV¥2 - Temp salida T-15 de carga A-3 | GOOD | 155.9
DV3 - Flujo Carga A-4 GOOD | 1373
D¥4 - Temperatura Carga A-4 GOOD [ 111.9

Figura 33c. Ventana del Controlador Multivariable disefiado para las variables perturbadas en
el Profit Design Studio. (Fla0racion Propiz)

Cabe destacar, que para este programa solo se disefi¢ el controlador y se le asigné los
parametros de operacion. Es por ello, que posteriormente se crea el URT con el
objetivo de comisionar el controlador multivariable en la plataforma mediante el uso
del programa Operator Station de Honeywell. A continuacion se explica el propdésito
de configurar cada uno de los pardmetros (proceso, control y optimizacion) aportados

por la empresa en el controlador multivariable:

= Se debe conocer el rango de operacion de las MVs, limitado por su valor
inferior y superior, para permitir el movimiento de las mismas, y de esta
manera lograr controlar las variables del proceso, tomando en cuenta que las

CVs también deben tener un rango (méximo y minimo), para darle libertad al
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RMPCT de controlar algunas varias variables dentro del rango de control y
otras controlarlas mediante la fijacion del Set-Point. Estos rangos de las MVs

y CVs respectivamente, son mostrados en las Tabla N° 9 a-b, del Apéndice F.

En las variables manipuladas se configuraron en los pardmetros process,
control y optimizacion. En este sentido, el parametro process, se definieron
los valores de los rampas de bajo y alto, con la finalidad de establecer el
movimiento que puede realizar la MV dentro del rango de control. Cabe
destacar, que en este parametro ninguna variable manipulada es critica en el
proceso, por ende se configuro en cada variable “NO” en CRITICAL MV. De
igual forma, se configur6 el parametro control, con los mismos valores
configurados en las rampas, asignado en MAXIMUM MOV DWN-UP y para
los valores de peso (WEIGHT) se asigno el valor de uno (1), ya que todas las
variables se manipularan de igual forma. Para el tercer parametros,
optimizacién, no se modifico en la MVs, dejando los valores en cero (0), ya
que en el proceso s6lo se desea optimizar variables principales a controlar,
como los productos. (ver Tabla N° 10, Apéndice F)

En cuanto a las variables controladas (CVs), se configuraron los tres
parametros ya antes mencionados, tal es el caso para la optimizacion, esto es
debido a que existen tres variables (FC018, FO04, F029) que se optimizaron,
por ser variables de productos principales y que se relacionan con todas las
MVs; dejando las demas variables en cero (0), como se muestra en la tabla N°
11, Apéndice F. Cabe destacar, que los valores son colocados en negativo,

debido a que se desea maximizar.

Para el parametro control, al igual que las variables manipuladas se colocaron
valores de performance ratio, por defecto 1, para todas las variables a
controlar, con la finalidad de mantener los rangos y la seguridad hidraulica,

ademas de que todas las variables se encuentran relacionadas entre si para
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mantener la estabilidad del proceso. En cuanto a los pesos de estas variables
(CLSD LOOP RESP INT), se asignaron de acuerdo a las prioridades que debe
tener el controlador para mantener la variable en el valor deseado con respecto
a las demés. Para ello, se configur6 con mayor peso las variables de
temperatura de tope de las columnas con el objetivo de mantener el equilibrio
entre ambas fases y obtener las fracciones de productos bajo especificaciones,
seguido de las calidades y las variables a optimizar, como se puede observar
en la Tabla N° 12, Apéndice F.

Con respecto al parametro process, se le configurd un valor minimo y maximo
de rampa igual a uno (1) para todas las variables controladas (ver Tabla N° 13,
Apéndice F). Con la finalidad de que todas las variables sean controladas al

mismo tiempo.

IVV.6.3 Comisionado del controlador multivariable.
El comisionado de control se realiz6 fuera de linea (off-line), es decir, comprobacién
de un proceso simulado. Para ello, se realizaron una serie de cambios de Set Point,
rampas en las variables controladas, performance ratio, asi como cambios en los
valores de optimizacion con al finalidad de verificar la eficiencia del control

multivariable.

Estas pruebas se realizaron en el programa Operator Station, mediante la activacién
previa del controlador en la plataforma URT, para seguidamente ser activado en la
estacion del operador, el cual debe estar en manager, con el propdsito de poder
realizar cambios en los pardmetros configurados inicialmente. A continuacion se

discutira cada una de las pruebas realizadas en el comisionado:
= Cambios de Set Point en la variable controladas

En la ejecucion de esta prueba, se realizaron cambios de Set Point para cada una

de las variable controladas, tomando en cuenta los limites establecidos en la
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configuracién, con la finalidad de verificar si el controlador realiza los
movimientos en las variables controladas y manipuladas que permitan mantener

la estabilidad del proceso de destilacion en ambas columnas (A-3, A-4).

Ademas, de observar los cambios realizados por el controlador en las variables
controladas dentro de los limites configurados, se observé graficamente por
medio de los TRENDS, el comportamiento de cada variable manipulada, que se
encuentra relacionada con la variable controlada a la cual se le cambié su Set
Point, para verificar si se cumplen los modelos matematicos generados por el
programa. Este resultado, puede ser observado en la figura 34, donde se asign6 un
cambio de Set Point (11,5), para la variable controlada AXC004 (Nafta RVP).

Figura 34. Asignacion de cambio de Set Point en la variable controlada AXC004.

(Elaboracién Propia)

Al realizar este cambio de Set Point, se visualiz6 en el Trends, el comportamiento
de las variables manipuladas que se relacionan con esta variable, de acuerdo al
Diagrama de Bloque realizado. En este sentido, se puede observar en la figura 35,
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cuatro trends asignados: la variable controlada (AXCO004) y las tres variables
manipuladas (PC005, FC017, FC406) respectivamente, cumplieron con los
modelos matematicos configurados en el controlador, es decir, la tendencia de las
curvas de reaccion responden a la dinamica asignada que permiten mantener en
control esta variable, ya que la dindmica de las variables PC005 y FC017 conduce
al aumento del valor de las mismas, y disminuir la variable FC406, por un
aumento de Set Point. Estas curvas de reaccion azul (trend 2), gris (trend 3) y
amarilla (trend 4), corresponden a las variables PC005, FC017 y FC406,
respectivamente, donde se observé ademas del cumplimiento de los modelos
asignados, la estabilidad de las variables. Cabe destacar, que para esta variable

controlada se obtuvo estabilidad a los 34 min, para una per ratio de 1.

ORI QAR
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Figura 35. Trends de las variables manipuladas (PC005, FC017, FC406), con respecto a

la variable controlada (AXC004) (Eaboracion Propia)

Otra variable que cumple con los modelos matematicos asignados al controlador,
es la variable de temperatura del plato 24 en la columna A-4 (TC407), donde se
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aumentd el valor de Set Point (figura 36a). Para ello, en esta prueba se debid
cambiar el limite minimo de la variable controlada de temperatura en el plato 32
de la columna A-3 (TC406), ya gque controlador entraba en conflicto por tener que

disminuir mas la variable por debajo del limite configurado inicialmente, para

cumplir con la estabilidad del proceso. (Ver figura 36b)

Figura 36a. Cambio de Set Point en la variable Temperatura PLT24 (TC407) (Elaboracion Propia)
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Figura 36b. Conflicto del controlador por limite minimo en la variable TC406.

aboracion

Propia)

En cuanto al resultado obtenido por el cambio de Set Point a la variable TC407,
se pueden observar en la Figura 37 los trends 2, 3 y 4, el comportamiento de las
respuestas de las variables manipuladas PCO006, FC019 y FC412,
respectivamente. En este sentido, se muestran en los trends correspondientes
como el controlador aumenta las variables PC006 y FC412 y disminuye la
variable FC019, para obtener la estabilidad del proceso y alcanzar el valor de Set
Point de la temperatura (TC407), en el trend 1, lo que implica que cumple con los
modelos asignados al controlador. De igual forma, se observa tendencias de
respuestas suaves sin oscilaciones, que permiten mantener la estabilidad del

proceso y obtener los productos bajo especificaciones.
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Figura 37. Trends de las variables manipuladas (PC006, FC019,F C412), con respecto a

la variable controlada (TC407) (Elaboracion Propia)

De manera analoga, se realizd6 cambio de Set Point para las demas variables
controladas (AXC427, TC406, FX017, FX019), las cuales cumplen con los
modelos matematicos asignados al controlar, con respuestas de curvas estables sin

oscilaciones. (Ver Apéndice G)

= Cambios de Performance Ratio en la variable controlada

En esta prueba, se realizaron cambios de valores de ratio en las variables
controladas, con el propdsito de observar como afecta un cambio en el tiempo de
las variables para llegar al estado estacionario ante un cambio de Set Point. Para
ello, se evalud esta prueba en las variables AXC004, AXC427, TC406, TC407,
debido a que presentaban un tiempo muy alto asignado por el mismo controlador
para obtener las condiciones estacionarias, aunque el controlador a estos tiempos
establecidos llegaba a la estabilidad del proceso. Cabe destacar, que el analisis
exhaustivo de los tiempos disminuidos no fue posible, debido a que no se conocen

las caracteristicas de los equipos, como por ejemplo la altura y diametro de la
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columna que puedan permitir analizar si es l6gico o no para esta variable, tal es el

caso de las temperaturas de las columnas.

En la tabla N° 14, se muestran los tiempos que se requieren para llegar a
condiciones estacionarias a ratio de 1, para cada una de las variables
mencionadas, Yy los obtenidos para el cambio de ratio de 0,5 en las variables
AXC004, AXC427, TC407; ya que para la variable TC406 se disminuyd a una
ratio de 0,3 para obtener un tiempo similar con respecto a la otra temperatura,
debido a que presentaba inicialmente un tiempo aun muy alto para ratio de 1 6
0,5.

Tabla N° 14. Comparacion de tiempos a cambios de Ratio para las variables
controladas. (Elaberacion propia)

L Ratio 1 Ratio de 0,5 Ratio de 0,3
Identificacion

Tiempo (min)  Tiempo (min)  Tiempo (min)

40AX004.PV | 55 27
J0AXA2TPV | 75 38
40TC406.PV 111 ' | 59
40TC407.PV 65 34

Los cambios de ratio realizados en las variables anteriormente mostradas en la
Tabla N° 14, permiten resaltar, que para estas variables es conveniente disminuir
el valor de ratio de 1, ya que a menor ratio, se obtuvo un menor tiempo de
estabilidad del proceso sin respuestas oscilatorias. Cabe destacar, que no se
realiz6 cambio de ratio menor de 0,5; debido a que aunque disminuye el tiempo
en llegar al estado estacionario, el controlador entra en conflicto en manipular y

controlar varias variables a la vez, sin que afecte a otras.

En cuanto, a las demas variables no se cambiaron los valores de ratio igual a uno

configurados inicialmente, ya que los tiempos de respuesta para llegar a
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condiciones estacionarias de cada una de las variables controladas, son adecuados

para mantener la estabilidad de todo el proceso. (Ver figura 38)

WARM || |

Figura 38 Nuevos valores de Performace Ratio asignados al pardmetro Control de la
CVs (Elaboracidn Propia)

= Cambios de Rampa en la variable controlada

Otro de los parametros que se cambi6, con el propdsito de verificar la eficiencia
del controlador, fue el valor de la rampa en el parametro process de las variables
controladas AXC004 y AXC427, debido a que las mismas corresponden a la
calidad de los productos. Para ello, se disminuyé o aumentd la rampa con la
finalidad de observar las respuestas de las variables manipuladas, es decir, si
presenta una respuesta estable, sin oscilaciones hasta llegar al estado

estacionario.

Lo anteriormente mencionado, se puede observar para la variable controlada
AXC427 en la Figura 39 a-c, donde la tendencia de las curvas de las variables
manipuladas en los trends correspondientes, a diferentes valores de rampa. En
este sentido, se puede observar que para una rampa <1, la tendencia de las

variables manipuladas es estable sin oscilacion, cumpliendo los modelos

107



matematicos, sin embargo, para todas las variables, tanto manipulas como
controladas, la respuesta tiende a tener mayor tiempo en alcanzar el estado
estacionario (Figura 39b). Caso contrario para rampa >1, ya que las variables
tienden a oscilar inicialmente y presentan mayor tiempo para llegar al estado
estacionario (Figura 39c). En cuanto, a rampa igual a uno (1), la tendencia de las
curvas de reaccion son con menor tiempo en alcanzar el estado estacionario, lo
que implica que la rampa asignada inicialmente es correcta para tener mejor

respuestas del controlador. (Ver Figura 39a)
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Figura 39a. Curvas de reaccion de las variables manipuladas con respecto a la variable

controlada AXC427, para Rampa 1, (Elaboracion Propia)
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Figura 39b. Curvas de reaccién de las variables manipulas con respecto a la variable

controlada AXC427, para Rampa 0,5, (Elaboracion Propia)
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Figura 39c. Curvas de reaccion de las variables manipulas con respecto a la variable

(Elaboracién Propia)

controlada AXC427, para Rampa 3.
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Con respecto a la variable controlada AXC004, las tendencias de las curvas
fueron iguales para la variable controlada AXC427, seleccionando la rampa uno
(1) como la méas adecuada para la estabilidad del proceso por lo anteriormente

explicado.

= Cambios de valores de Optimizacion
Este comisionado, se realiz6 con la finalidad de estudiar el comportamiento
preferencial del controlador multivariable, ya que se configuraron los pesos de
optimizacion a las variables controladas F004, FC018 y F029, que permitan al
controlador arrojar resultados adecuados, cumpliendo con los valores preferenciales

para mantener la estabilidad del proceso, como se muestra en la Figura 40.
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Figura 40. Curvas de reaccion de las variables controladas a optimizar (FO04, FC018, F029)

(Elaboracién Propia)

En este sentido, se asignaron valores por encima y por debajo del valor de
optimizacion de los productos configurados inicialmente, para observar si el
controlador realiza la optimizacion preferencial de acuerdo al valor obteniendo como

resultado ningln cambio, debido a que el controlador posee variables controladas
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relacionadas entre si con respecto a las variables manipuladas, es decir, existen
variables controladas dentro del proceso de Destilacion de Nafta, que deben
permanecer dentro de un rango de control (calidades de los productos, presion de la
columna, temperatura, relacion de flujos, etc.), que no pueden ser afectadas por la

manipulacion de otras, para efectuar la optimizacion.

Sin embargo, en virtud de que se present6 un “Conflicto de Optimizacion”, como se
muestra en la Figura 41a, se aumento el valor de optimizacion del Butano a un valor
de -50 (Figura 41b), debido a que se realizd un cambio de Set Point (0,2) en la
variable de relacion reflujo/carga de la columna A-3, lo que condujo a un aumento de
flujo de Butano por encima del valor de optimizacién asignado inicialmente, por tal
razon, el controlador se encontraba en conflicto por tener que mantener el valor del
parametro de optimizacion y a su vez tener un aumento de flujo por el cambio en la

relacion reflujo/carga.
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Figura 41a. Conflicto de valores de optimizacion para cambios de Set Point de la variable

controlada Fx017'(EIaboracién Propia)
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Figura 41b. Cambio de valor de optimizacion de Butano para eliminar conflicto de

optimizacién (Elaboracién Propia)

Cabe destacar, que el controlador no sefiala cudl es el valor de optimizacion que se
encuentra en conflicto, lo que condujo a aumentar o disminuir los demas parametros
de optimizaciéon asignados inicialmente, resultando como solucion a dicha

problematica, el aumento del valor de optimizacion del Butano.

En la Tabla N° 15, se muestra los flujos de optimizacion alcanzados por el
controlador para los configurados inicialmente en cada variable controlada (F004,
FCO018, F029) y los maximos flujos obtenidos al maximizar el Butano como producto
del proceso de Destilacion de Nafta, lo que implica que los valores de optimizacion
para este Gltimo son los mejores, no s6lo por un aumento de flujos en los productos

sino que ademas el controlador no entra en conflicto de optimizacion.
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Tabla N° 15. Valores de flujos obtenidos de las variables controladas con parametros

de optimizacion bases y maximizados. (Elaoracion Propia)

Variable de Valores bases (TON/D) Valor Maximizado (TON/D)
optimizacion -42,38 -41,38 -38 -50 -41,38 -38
Butano (F004) 173,05 175,59

* Natta liviana (FCO18) 24225 e T
Nafta Pesada (F029) 965,07 970,07

IVV.7 Disefio de la Estrategias de Control y/o adecuacién de las normas SAMA.

El proceso de Destilacion de Nafta es muy complejo y requiere de ciertas estrategias
de control, que permitan mantener en valores operacionales requeridos ciertas
variables del proceso, asi como garantizar la seguridad y la estabilidad en el
funcionamiento de la planta, con el proposito de obtener productos bajo

especificaciones.

Entre las estrategias de control aplicadas para este proceso, se seleccion6 el control en
cascada, ya que permitié mantener en control la variable de nivel en los tanques y
fondo de las columnas, no s6lo por presentar una variable manipulada estrechamente
relacionada que mantenga al nivel del tanque por seguridad de los equipos aguas
abajo, sino que ademas es una estrategia que no permite que se vea afectado el
equilibrio liquido-vapor dentro de la columna, el cual puede causar una disminucion
en la calidad de los productos. Esto ultimo, es debido a que una de las salidas de
dicho tanque es regresada a la columna, para mantener el equilibrio entre ambas fases
y por ende obtener los productos bajo especificaciones, por lo tanto se requiere de un
control répido, antes que se afecte las variables principales del proceso. Esta
estrategia también aplica, para mantener la temperatura del tope de la columna con la
manipulacion del reflujo. A continuacion, se explica méas en detalle la aplicacion de
esta estrategia de control cascada en la Unidad de Destilacion de Nafta (CD4N) para

el control de nivel y temperatura:
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= Control de Nivel en los tanques de reflujo de A-3y A-4.

El control de nivel en el tanque de reflujo M-5 (LC010) y M-6 (LC012), se
utiliza para asegurar que no exista ningun riesgo para los equipos aguas arriba
como la columna de destilacion, y aguas abajo como la bomba e
intercambiadores, asi como lograr una separacion Optima y obtener productos
bajo especificaciones. El control de esta variable, esta relacionado con un control
interno asociado al flujo de productos a la salida (FC018-FC112), ya que para
mantener un nivel adecuado, es necesario manipular la variable de flujo de salida
correspondiente, que a su vez, debe ser controlada, a fin de mantener la
produccion en el valor deseado y evitar alteraciones en el sistema a controlar. Por
lo tanto, para mantener controladas ambas variables al mismo tiempo, se empleo
la estrategia de Control en Cascada. Para ello, se procede a medir el flujo a la
salida de la bomba y a través de la accion que ejerza el controlador de flujo
(esclavo), se manipula la valvula para cumplir con esa condicién de operacion.
Una vez que haya sido comparado con la sefial que es medida por controlador del
nivel (maestro) en el tanque de reflujo y dependiendo de esta sefial, se ejerce una
accion sobre la valvula, es decir, envia una sefial de cierre o de apertura para
disminuir o a aumentar el flujo a la salida del equipo, segin sea el caso,

controlando asi el nivel.

Esta estrategia puede ser visualizada mediante el uso de las normas ISA vy las
normas SAMA. La simbologia SAMA, permite representar los dos tipos de
controladores utilizados para cada variable (PI), la accion del controlador
(auto/manual), y las normas ISA detalla méas sobre el proceso. Un resultado de
esto, puede ser observado en la Figura 41 a-b, que corresponde a las dos
estrategias de control en cascada para cada tanque de reflujo bajo la simbologia

de ambas normas;:
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Figura 42a. Control de Cascada de nivel LC010 con control de flujo FCO018, bajo las normas
ISA'y SAMA. (Elaboracién Propia)
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Figura 42b. Control de Cascada de nivel LC012 con control de flujo FC012, bajo las normas
ISA y SAMA (Elaboracién Propia)

De manera analoga, se aplicé esta estrategia para el control de nivel en el fondo
de las columnas de destilacion A-3 (LC009) y A-4 (LCO011), para asegurar que
no exista ningun riesgo para los equipos aguas arriba como la columna de
destilacién y aguas abajo como la bomba e intercambiadores, asi como lograr una
separacion optima y obtener productos bajo especificaciones. El control de esta
variable, esta relacionado con un control interno asociado al flujo de producto y

reciclo a la columna (FC016-FC427), ya que para mantener un nivel adecuado,
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es necesario manipular la variable de flujo de salida correspondiente, que a su
vez debe ser controlada, a fin de mantener la produccién en el valor deseado y

evitar alteraciones en el sistema a controlar.

= Control de Temperatura en el Tope de la columna A-3

El control de temperatura en el tope de la columna A-3 (TC4080), se realiza para
asegurar la temperatura de equilibrio entre las fases liquido y vapor, y garantizar
que los productos salgan bajo especificaciones. El control de esta variable, esta
relacionado un control interno asociado al flujo de reciclo a la columna (FC017),
ya que para mantener una temperatura adecuada, es necesario manipular la
variable de flujo correspondiente, que a su vez, debe ser controlada, a fin de
mantener la produccion en el valor deseado y evitar alteraciones en el sistema a
controlar. Por lo tanto, para mantener controladas ambas variables al mismo
tiempo, se empled la estrategia de Control en Cascada. Para ello, se procedié a
medir el flujo a la salida del tanque de reflujo (M-5) que entra nuevamente a la
columna, y a través de la accion que ejerce el controlador de flujo (esclavo), se
manipula la valvula para cumplir con esa condicién de operacion. Una vez, que
haya sido comparado con la sefial que es medida por el controlador de
temperatura (maestro) en la columna y dependiendo de esta sefial, se ejerce una
accion sobre la valvula, de cierre o de apertura para disminuir 0 a aumentar el

flujo de entrada a la columna, seguin sea el caso, controlando asi la temperatura.
Al igual que se realiz6 para el control de niveles, se representd para esta

estrategia de control bajo las normas ISA y SAMA, mostrado en la figura 43, con
el proposito de visualizar a mas detalles el control realizado:
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Figura 43. Control de Cascada de Temperatura TC4080 con control de reflujo FC027, bajo

ambas normas (Elaboracion Propia)

Cabe destacar, que para todas las estrategias de control basicas implementadas en el
proceso, datos de disefio y operacion de los equipos involucrados, indicadores de
presion, flujo y temperatura, fueron representadas en dos (2) Diagramas de
Instrumentacion y Tuberias (DTI’s). (Ver Apéndice H).

V.8 Disefio de la Interfaz Humano- Maquina.

La interfaz humano-Maquina permite al operador visualizar las diferentes etapas del
proceso Y realizar cualquier tipo de actividad de manera rapida y sin complicaciones,
ya sea para garantizar que los productos se obtengan bajo especificaciones, como
también aumentar productividad, eliminar perturbaciones, etc. Es por ello, que se
elaboraron los despliegues del proceso de Destilacion de Nafta, con la ayuda del
programa HMIWeb Display Builder, erramienta de Experion PKS, con la finalidad de
observar la secuencia del proceso, los equipos involucrados, elementos de control
(valvulas, transmisores, etc.), variables a controlar y manipular, asi como las
perturbaciones que se presentan en el proceso, con sus respectivos valores y unidades.
De igual forma, se pueden hacer Ilamados a los puntos configurados en el Experion,

de manera de poder realizar cambios de Set Point, observar los rangos maximos y
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minimos establecidos para cada variable, la funcién de transferencia asignada, los
bloques utilizados, modos de operacion del PIDA, etc.

En la elaboracion de estos despliegues, se utilizaron comandos que permiten al
operador monitorear los valores de las variables manipuladas, controladas y de
perturbaciones, como también hacer llamado a otro despliegues, esto Gltimo es debido
a que el proceso de Destilacion de Nafta presenta dos columnas continuas (A-3 y A-
4), con enlaces entre las misma, es decir, presentan lineas de reciclo con al funcién de
aprovechar su temperatura para los sistemas de recalentamiento en el fondo de las
columnas, como también ser utilizados para aumentar la temperatura al flujo de
alimentacion como fluido secundario en los intercambiadores de calor. A

continuacién se presenta los comandos utilizados:

= Shape: son ventanas realizadas con herramientas graficas del mismo
programa, la cual permitié observar en los despliegues el nombre de la
variable, la PV o Set-Point y las unidades. Cabe destacar, que los valores de
PV o Set Point se realiz6 a través de los alphanumericos, los cuales se hace
enlace a la variable en el Control Builder, como también animacion en cuanto
a rangos establecidos con colores.

» Faceplates: permitio mostrar en detalle el punto configurado de la variable en
el Control Builder, haciendo doble clic en la ventana principal donde se
muestra la configuracion, donde el operador puede realizar cambios de Set-
Point, porcentaje de apertura o cierre de la valvula de control (OP), modo de
operacion del controlador (Modo Automaético, Manual o Programable). (Ver
figura 44)
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Figura 44. Vista de la ventana del faceplace de la variable manipulada. 'aoracion Propiz)

= Pusb Botton: permitié hacer enlace a otro despliegue, es decir, a otra etapa
(unidad) que estén asociadas al proceso, de la columna de destilacion A-3 a la
columna A-4 y viceversa. Esto es posible, haciendo un solo hacer clic donde

indique una comunicacion hacia otra unidad.

En la figura 45 a-b, se muestran los dos despliegues asociados a la Unidad de
Destilacion de Nafta, donde se visualiza de forma general, los equipos involucrados
en el proceso, las valvulas, sensores de las variables involucradas, la estrategia de
control utilizada, etc. Es importante mencionar, que estos despliegues se elaboraron
siguiendo las normas PDVSA utilizadas en la empresa Honeywell, por lo que se
observa que las tuberias presentan dos colores diferentes, esto es debido al tipo de
fluido que se traslada por ellas, por ejemplo, las tuberias de color amarillo representan
el traslado de los vapores generados en el proceso de destilacion, las tuberias con

color verde, corresponden al crudo que circula a través del sistema.
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Figura 45 a. Despliegue de la columna de destilacion A-3 del proceso de Nafta, (Elaoracion Propia)
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Figura 45 b. Despliegue de la columna de destilacion A-4 del proceso de Nafta. (aboracion Propia)

Ademas, se puede visualizar la tendencia de la variable a medida que transcurre el
tiempo por medio de una gréfica y se puede ajustar la escala de los valores que
correspondan al Set-Point, la PV, la OP, el periodo y el tiempo de muestreo con la

finalidad de recolectar data de la variable de interés. (Ver Figura 46)
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Figura 46. Vista del Trend de la variable controlada a través del faceplate.
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CAPITULO V

CONCLUSIONES Y RECOMENDACIONES



CONCLUSIONES

La utilizacién de los instructivos de trabajo bajos las normas ISO COVENIN
10013-2002, permite a cualquier usuario ejecutar de manera eficiente la
configuracién de un punto de control, sintonizacion de un lazo y recoleccion

de data en los software respectivo de la empresa Honeywell.

. A través del estudio exhaustivo de las variables involucras en el proceso y el
efecto de sus interacciones, se logro el entendimiento de sus comportamientos

para la elaboracién de los diagramas de bloques.

La elaboracion de las interacciones de todas las variables (manipuladas,
controladas y perturbaciones) a través de los diagramas de bloques,

permitieron realizar la simulacion del proceso en Experion PKS.

El desempefio de los programas Profit Stepper y Profit Design Studio es

exacto y preciso, para la identificacion de los modelos matematicos.

Las pruebas realizadas, para la obtencion de las sintonias de los lazos de
control implementados en la simulacion, permitieron obtener de manera
precisa y adecuada los valores de los parametros de ajuste que constituyen el
controlador (Ganancia, Tiempo Integral y Tiempo Derivativos), con la
finalidad de generar respuestas estables y deseadas.

El desempefio de los esquemas de control basico, implementados en la
simulacion realizada en Experion PKS, satisface las expectativas de una

respuesta sin oscilaciones, en el tiempo requerido para llegar al valor deseado.

La realizacion de las pruebas de identificacion, permitié obtener modelos
aproximados del proceso con respecto a los modelos obtenidos, a traves de

pruebas realizadas en campo.
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8. La implementacion del control multivariable en el proceso de Destilacion de
Nafta (CD4N), permitié controlar las variables deseadas, a partir de la
manipulacion de variables relacionas, obteniendo un funcionamiento eficiente

y Optimo del proceso.

9. El comisionado realizado al control multivariable, permitié optimizar los
productos y controlar mas eficazmente el proceso a efectos negativos que se

puede presentar en un momento dado.

10. Los despliegues asociados al proceso simulado, permiten al usuario
interactuar, monitorear y supervisar, asi como el detalle de cada punto

correspondiente a las variables ubicadas en el mismo.
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RECOMENDACIONES

Elaborar los Instructivos de Trabajo bajo las normas 1ISO — COVENIN 10013-
2002 del software HMIWeb Display, que permita ser utilizado por cualquier

usuario de manera eficiente y sin dificultad.

. Actualizar constantemente los instructivos de trabajo realizados, ya que el

software es mejorado constantemente por la empresa Honeywell.

Realizar la conexion con los demas esquematicos del proceso que se han
llevado a cabo y se llevaran en los Trabajo Especial de Grados en el area de
Control de Procesos, con respecto a la refineria venezolana, con la finalidad

de ver a mas detalle todo el control del proceso.

Estudiar el efecto que tiene cada variable manipulada sobre la variable
controlada, bien sea a lazo abierto y a lazo cerrado utilizando otros paquetes
de simulacion, con la finalidad de analizar su comportamiento ante cambios
de Set-Point.

Elaborar el esquematico que represente el sistema de proteccion de la Unidad

de Destilacion de Nafta a partir del diagrama causa-efecto, con el objetivo de

poder observar la proteccion de esta unidad ante alguna eventualidad.
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APENDICE A

DIAGRAMAS DE FLUJOS DEL PROCESO DE DESTILACION
DE NAFTA (CD4N)
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APENDICE B

FORMATO PRINCIPAL DE LOS INSTRUCTIVOS DE TRABAJO



4

Ingenieria Quimica

Cod. 101-C-CP

SOFTWARE EXPERION DE HONEYWELL. Rev.

Pagina 1 de 48

ASUNTO CONFIGURACION DE UN PUNTO DE CONTROL EN EL SOFTWARE
EXPERION C-200 DE HONEYWELL.
Manual de operacion Manual de mantenimiento
TIPO DE DOCUMENTO:  Manual de seguridad Procedimiento
Material de evaluacion m Instructivo de trabajo
Este documento es: ®  Controlado No controlado

CONFIGURACION DE UN PUNTO DE CONTROL EN EL SOFTWARE EXPERION
DE HONEYWELL

DISTRIBUCION DE COPIAS: Firma

Fecha Cargo Recibida copia controlada Devuelta copia obsoleta
ELABORADO POR: | Vargas Mireya FECHA: Agosto 2008
REVISADO POR: Ing. Ricardo Caballero, Ing. Johnny Vazquez FECHA: Octubre 2008
APROBADO POR: Ing. Ricardo Caballero, Ing. Johnny Vazquez FECHA: Octubre 2008
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Cod. 102-C-CP

SOFTWARE PROFIT SUITE DE HONEYWELL. Rev.

Pagina 1 de 22

ASUNTO SINTONIZACION DE UN PUNTO DE CONTROL EN EL SOFTWARE
PROFIT DESIGN STUDIO R300 DE HONEYWELL.

Manual de operacion Manual de mantenimiento

TIPO DE DOCUMENTO: Manual de seguridad Procedimiento

Material de evaluacion  m Instructivo de trabajo

Este documento es: ®  Controlado No controlado

SINTONIZACION DE UN PUNTO DE CONTROL EN EL SOFTWARE

PROFIT DESIGN STUDIO R300 DE HONEYWELL

DISTRIBUCION DE COPIAS: Firma

Fecha Cargo Recibida copia controlada Devuelta copia obsoleta

ELABORADO POR: | Vargas Mireya FECHA: Agosto 2008

REVISADO POR: Ing. Ricardo Caballero, Ing. Johnny Vazquez FECHA: Octubre 2008

APROBADO POR: Ing. Ricardo Caballero, Ing. Johnny Vazquez FECHA: Octubre 2008
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SOFTWARE PROFIT DESIGN STUDIO DE HONEYWELL. Rev.

Pagina 1 de 22
ASUNTO RECOLECCION DE DATA DE UN PUNTO DE CONTROL EN EL SOFTWARE
PROFIT SUITE RUNTIME STUDIO DE HONEYWELL.
Manual de operacion Manual de mantenimiento
TIPO DE DOCUMENTO: Manual de seguridad Procedimiento
Material de evaluacion m Instructivo de trabajo
Este documento es: B Controlado No controlado

RECOLECCION DE DATA DE UN PUNTO DE CONTROL EN EL SOFTWARE

PROFIT STEPPER DE HONEYWELL

DISTRIBUCION DE COPIAS: Firma

Fecha Cargo Recibida copia controlada Devuelta copia obsoleta
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APENDICE C1
DIAGRAMAS DE BLOQUES

DEL PROCESO DE DESTILACION DE NAFTA (CD4N)
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Figura 47. Diagrama de Bloque de la calidad de Nafta Pesada (AXC427)aberacion Propia)
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Figura 48. Diagrama de Blogue de la presion de plato 30 de la columna A-3 (PC005.0P)

(Elaboracién Propia)
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Figura 49. Diagrama de Blogue de la temperatura del plato 32 de la columna A-3 (TC406)

(Elaboracién Propia)
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Figura 50. Diagrama de Bloque de la relacion de reflujo/carga de la columna A-3
(FXO]_?) (Elaboracién Propia)
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Figura 51. Diagrama de Bloque presidn tope de la columna A-4 (PC006.0P

) (Elaboracion Propia)
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Figura 52. Diagrama de Bloque de Temperatura del plato 24 de la columna A-4 (TC407)

(Elaboracién Propia)
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Figura 53. Diagrama de Bloque de la relacion de reflujo/carga de la columna A-4 (FX019)

(Elaboracién Propia)
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Figura 54. Diagrama de Bloque de flujo de salida de butano de la columna A-3 (FC018)

(Elaboracién Propia)
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Figura 55. Diagrama de Bloque de flujo de Nafta Pesada (FC029) (Flaboracion Propiz)

(_
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APENDICE C2
DIAGRAMAS DE BLOQUES
DE LAS ESTRATEGIAS DE CONTROL

DEL PROCESO DE DESTILACION DE NAFTA (CD4N)
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L/L
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Figura 56. Diagrama de Bloque del control de cascada de nivel del tanque reflujo
(LCO010) con flujo de salida (FC018) de la columna A-3. (Elaboracion Propia)
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Figura 57. Diagrama de Blogue del control de cascada de nivel del tanque reflujo
(LC012) con flujo de salida (FC012) de la columna A-4. (Elaboracion Propia)
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Figura 58. Diagrama de Bloque del control de cascada de nivel del fondo de la columna
A-3 (LC009) con flujo de salida (FC016) (Etaberacion Propia)
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Figura 59. Diagrama de Bloque del control de cascada de nivel de fondo de la columna
A-4 (LC011) con flujo de salida (FC427) (Elaberacion Propia)
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Figura 60. Diagrama de Bloque del control de cascada de temperatura del tope de la A-3
(LCO11) con reflujo (FC017) Etaboracion Propia)

146



APENDICE D

RANGOS MAXIMOS Y MINIMOS DE PV Y SET POINT (SP)
ASIGNADOS A LOS BLOQUE DE CONFIGURACION EN EL
SOFTWARE EXPERION



Tabla N° 16. Rangos maximos y minimos de PV y SP para las variables manipuladas

(MV) colocados en la configuracion del punto de control, (Elaeracion Propia)

o

Rango de PV y SP

Identificacion Descripcién
Minimo Maximo
1 Flujo del sistema de recalentamiento del
40FC406.SP 5 15
fondo de la columna A-3
2 40FCO017.SP Reflujo del Tope de la columna A-3 0 2000
______ 5T Z0PCO0E 5P resion de Tope de [a columna. A- 3 e
4 Flujo del sistema de recalentamiento del
40FC412.SP 0 3
fondo de la columna A- 4
""" 5 | 40FC019.SP Reflujo del Tope de lacolumnaA-4 ¢ 0 = 1200
6 40PC006.5P Presion de Tope de la columna A- 4 0 7000

Tabla N° 17. Rangos maximos y minimos de PV y SP para las variables perturbadas

(PV) colocados en la configuracion del punto de control, (Eleboracion Propiz)

° L L Rango de PV y SP
Identificacion Descripcion
Minimo Minimo
1 | 40FCO13.PV | Flujo de alimentacion alacolumna A-3 | 0 3000
2 40TC208.PV Temperatura de la alimentacion a la
100 190
columna A- 3
T MOECOI6PV Fiujo de alimentacion ala columma Acd 0 T 5100
4 40TC405.PV Temperatura de la alimentacion a la 0 150

columna A- 4
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Tabla N° 18. Rangos maximos y minimos de PV de las variables controladas (CV)

colocados en la configuracion de los puntos de control. (Eiaberacion Propiz)

. Rango de PV
Identificacion Descripcion Minim  Maximo
0
1 40AX004.PV : Nafta Liviana RVP 0
2 40AX427.PV  Nafta Pesada IBP 29
3 | 40PC005.0P  Presion del plato 30de la columna A- 3 OP -5
4 40TC406.PV : Temperatura del plato 32 de la columna A- 3 40
5 | 40FC017.0P | Reflujo de tope de la columna A- 3 OP -5 105
6  40FX017.PV  Relacion de reflujo / alimentacion de la . | 1
columna A- 3
7 40FC406.0P  Relujo del sistema de recalentamiento del 5 105
fondo A- 3 OP
'8 40PC006.0P  Presion de Tope de la columna A-4 OP 5 105
9 | 40TC407.PV  Temperatura del plato 24 de la columna A- 4 35 150
10 | 40FC019.0P | Reflujo de tope de la columna A- 4 OP -5 105
11  40FX019.PV  Relacion de reflujo / alimentacion de la . 1
columna A- 4
12 = 40FCO018.PV  Flujo de LGN del tope de la columna A-3 0 400
13 40F004.PV  Flujo de Nafta Liviana de la columna A- 4 0 1300
14 | 40F029.PV | Flujo de Nafta Pesada de la columna A-4 0 | 2000
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APENDICE E

COMPARACION ENTRE LAS FUNCIONES DE TRANSFERENCIA
OBTENIDAS
POR PRUEBAS DE CAMPO (HONEYWELL) Y POR SIMULACION



Tabla N° 19a. Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

n (Elaboracién Propia)

simulacio
] ) MV1 MV?2
Tipo de variables
Honeywell Simulacién Honeywell Simulacién
Nafta RVP (6) 1,25 ! e % ! e 000607 L g 0,00607 ___ 1 e
"Tag 41 " 323s+1 30,252 +11s +1 3252 +11,3s +1
Nafta Pesada (AXC427)  ===eemeem 0 mmmmemeee 0 mmmmmmeeeee e
Presion del plato 30 A-3 5 1 g-0s B ;e’os _____________________
(PC005.0P) 2s5+1 2,02s +1
1
Temperatura del plato 32 A- 1 1 - = g2ls
P P 21 ————— L e® 2711 —————e™ —-0,0544 5 e 00545 140s? + 24s +1
3 (TC406) 50,4s° +14,2s+1 511s° +14,3s+1 138s“ + 23,55 +1
Relacion reflujo/alim. A-3
! woralim- A-s 0.000852 1 oo 0,000834— - g
(FX017) 5s+1 419s+1
Presion Tope A-4
(PCO06.0P)
Temperatura plato 24 A-4
(TC407)

Relacion reflujo/alim.
(FX019)




Tabla N° 19a (Cont.). Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

simulacio

n (Elaboracién Propia)

- 1 . 1 . 1 1 -

i 0—————e® -39~ ¢®* - 0s -0,249 e ™
Flujo de Butano (FC018) 20,257 +8,98s +1 20s% +9,01s +1 0,25 5s+1 € 53s+1
Flujo de Gasolina Liviana 1 4s 1 565

: 30— e 0 et 0251 ¢ , e

(F004) 5s+1 585s+1 6s+1 5,565 +1

Flujo de Nafta Pesada
(FO29)

Tabla N° 19b. Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

n (Elaboracion Propia

simulacio
. . MV3 MV4
Tipo de variables
Honeywell Simulacion Honeywell Simulacion
Nafta RVP (6) 00071 e L000679— STl
T Bs+1 ' 4,55 +1
Nafta Pesad
anaresa;a  : L _ 28,3 1 e—OS _ ;e—OS
(AXC427) s+1 5,38s +1

Presidn del plato 30
A-3 (PC005.0P)
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Tabla N° 19b (Cont.). Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por
simulacion (Elaboracién Propia)

Temperatura del
plato 32 A-3 (TC406)

0,03

Relacian reﬂujo/a"m_

A-3 (FX017)

1
8s+1

1 -1,8s

e 0,0288———¢

7,7s+1

Presion Tope A-4
(PCO06.0P)

1 -
eOs

-77,4
0,64s% +1,6s5+1

-3818

1 e—O:
0,39s% +21s +1

Temperatura plato 24
A-4 (TC407)

(FX019)

Flujo de Butano
(FC018)

Flujo de Gasolina
Liviana (F004)

Flujo de Nafta Pesada
(F029)

1 e—Os
9,54s? +6,18s +1

10,9

1,03——e™* 0,949

1
4s+1

—-350 e

S S
19,35 +8,79s +1

10,9 5 e
10,55 + 6,55 +1

1 —0s

1 _
e 628

45—
21,2s* +918s+1
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Tabla N° 19c. Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

simulacio

n (Elaboracién Propia)

Tipo de variables

MV5

MV6

Honeywell

Simulacion

Honeywell

Simulacion

Nafta RVP (6)

Nafta Pesada
(AXC427)

Presion del plato 30
A-3 (PC005.0P)

Temperatura del
plato 32 A-3 (TC406)

Relacian refiujoralim.

A-3 (FX017)

Presion Tope A-4
(PCO06.0P)

Temperatura plato 24
A-4 (TC407)

Relacién reflujo/alim.
(FX019)

0,0373;67OS
8,755 +1

1 —5s

-0,0415——e
7,82s +1

1 o

0,0372————e¢
9,38s+1

L e
124s* +22,3s +1

0,0308

—0s

0,03

1 e—Os
141s® + 23,8s +1

253s+1
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Tabla N° 19c¢ (Cont.). Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

simulacién (Elaboracion Propia)

Flujo de Butano
(FC018)

Flujo de Gasolina
Liviana (F004)

-0,95

Flujo de Nafta Pesada
(FO29)

0

.95

1 -2s

— - e
50s% +15s +1

1
5s5+1

e—2s

1 1
-0906————e® 0.462 e 3 38
49,65 +15s +1 11s+1 8,86s+1
1 1 -0 425;e
0.979 et -0462—————e ™ "~ 6,795 +8,39s+1
537s+1 11s°+9,89s+1

—0s

Tabla N° 19d. Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

(Elaboracién Propia)

simulacion.
_ _ DV1 DV2
Tipo de variables
Honeywell Simulacion Honeywell Simulacién
0,00347 1 g3 1 1 1
! 2 0,00348 ——— ¢ * -0,0879——— % —0,0081—— g 1t6s
Nafta RVP (6) 4,245" + 4125 +1 4852+ 4335 +1 48,957 +14s +1 15,65+1
Nafta Pesada
(AXC427)
Presion del plato 30
P 0,0201# g0 0,0202 # e % 13 ! g0 , ! g0
A-3 (PCO05.0P) 12s+1 0,0739s+1 4s+1 2,71s+1
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Tabla N° 19d (Cont.). Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

simulacion (Elaboracién Propia)
Temperatura del 1 1 1 0,999 ! et
-0,01 e % —0,00992 e % 0,932 e 315s+1
plato 32 A-3 (TC406) 5s+1 4,99s+1 3s+1
Relacion reflujo/alim. 1 1 s
—0,0001 g0 -0,0000989 ———e™° - eeeee s
A-3 (FX017) 5s+1 513s+1

Presion Tope A-4
(PCO06.0P)

Temperatura plato 24
A-4 (TC407)

Relacion reflujo/alim.
(FX019)

Flujo de Butano
(FC018)

Flujo de Gasolina
Liviana (F004)

Flujo de Nafta Pesada
(F029)
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Tabla N° 19e. Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por
simulacién (Elaboracion Propia)

Tipo de variables

DV3

DVv4

Honeywell

Simulacion

Honeywell

Simulacion

Nafta RVP (6)

Nafta Pesada
(AXC427)

1 -2s

-0,0183———————¢
445s% +13,3s +1

1 -3,3s

-0,0185——F———
42,25" +134s+1

1 -2s

039~
3,297 +3,63s +1

l -2,1s

2,085+1

0,329

Presion del plato 30
A-3 (PC005.0P)

Temperatura del
plato 32 A-3 (TC406)

Relacién reflujo/alim.
A-3 (FX017)

Presion Tope A-4
(PCO06.0P)

1 -0s

0.0341— ¢
47,3 +138s +1

1 —0s

0.0297 ——————e
25,2s° +14,2s +1

1 —0s

9—~—— ¢
0,423s* +1,3s+1

; e—OS
0,351s+1

Temperatura plato 24
A-4 (TC407)

1 -1s

—0,00361——— e
7,435 + 5,455 +1

1 -1s

~0.00359 —— e
9,54s? + 6,195 +1

1 —0s
e
5s+1

0,6

1 -0s
e
3,51s+1

0,568

Relacion reflujo/alim. |

(FX019)

1 -0s

_4103*1075 e
55+1

1 -0s

~397*10° —— e
51s+1
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Tabla N° 19e (Cont.). Comparacion de las funciones de transferencia suministrada por la empresa Honeywell y las obtenidas por

simulacién (Elaboracién Propia)

Flujo de Butano
(FC018)

Flujo de Gasolina
Liviana (F004)

Flujo de Nafta Pesada
(F029)
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APENDICE F

PARAMETROS DE CONFIGURACION DEL CONTROLADOR
MULTIVARIABLE



Tabla N° 9a. Rangos maximos y minimos de las variables manipuladas (MV)

colocados en la configuracion de controlador multivariables, (oracion Propia)

o

Rango de la variable

Identificacion Descripcién
Minimo Maximo
1 Flujo del sistema de recalentamiento del
40FC406.SP 8 9,6
fondo de la columna A-3
2 40FCO017.SP Reflujo del Tope de la columna A-3 350 700
""" 3 40PC005.SP Presion de Tope de la columna A- 3 650 800
4 Flujo del sistema de recalentamiento del
40FC412.SP 0,28 0,4
fondo de la columna A- 4
""" 5 | 40FC019.SP Reflujo del Tope de lacolumnaA-4 | 250 = 500
6 40PC006.5P Presion de Tope de la columna A- 4 1000 1800

Tabla N° 9b. Rangos méaximos y minimos de las variables controladas (CV)

colocados en la configuracion de controlador multivariables, oracion Propia)

o

Rango de la variable

Identificacion Descripcion
Minimo Maximo
1 40AX004.PV | Nafta Liviana RVP 8 12
2 40AX427.PV  Nafta Pesada IBP 80 95
3 40PC005.0P : Presién del plato 30de la columna A- 3 . o
OP
4 40TC406.PV : Temperatura del plato 32 de la columna
120 123
A-3
5 | 40FCO017.0P | Reflujo de tope de lacolumnaA-30P | 5 95
6 40FX017.PV  Relacion de reflujo / alimentacion de la
0,120 0,4
columna A- 3
7 40FC406.0P - Relujo del sistema de recalentamiento del . 104
fondo A- 3 OP
8 40PC006.0P | Presién de Tope de la columna A-4 OP 5 95
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Tabla N° 9b (Cont.) Rangos maximos y minimos de las variables controladas (CV)

colocados en la configuracion de controlador multivariables, (oracion Propia)

9 40TC407.PV : Temperatura del plato 24 de la columna 86 %0
A-4
10 : 40FCO019.0P : Reflujo de tope de la columna A- 4 OP 5 90
11 | 40FX019.PV | Relacion de reflujo / alimentacion de la
columna A- 4 0,120 0
12 = 40FC018.PV Flujo de LGN del tope de la columna A-3
13 40F004.PV Flujo de Nafta Liviana de la columna A-
14 40F029.PV Flujo de Nafta Pesada de la columna A-4

Tabla N° 10. Valores configurados de Rampa (Min-Max) para las MV, Elaboracion Propia)

o

Rampa de la variable

Identificacion Descripcion
MV Minima Maxima
1 Flujo del sistema de recalentamiento del
40FC406.SP 0,25 0,25
fondo de la columna A-3
2 40FC017.SP Reflujo del Tope de la columna A-3 2 2
...... 5T I0PCO0E 5P Prasion de Tope de a columna A-3 e —
4 Flujo del sistema de recalentamiento del D
40FC412.SP 0,005 0,005
fondo de la columna A- 4
...... £ T 2o COI5.5P Refiuio del Tope 06 1a columa A~ 2 - 5
6 40PC006.SP Presion de Tope de la columna A- 4 5 5
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Tabla N° 11. Valores configurados de CVs a optimizar.

(Elaboracién Propia)

o Identificacion Descripcion Linear Obj
Coef

1 40AX004.PV ' Nafta Liviana RVP 0
5t TOAXA2T PV Nafta Pesada 1BP 5

3 40PC005.0P  Presion del plato 30de la columna A-30OP 0o
"4 . 40TC406.PV  Temperatura del plato 32 de la columna A- 3 0

5 40FC017.0P : Reflujo de tope de la columna A- 3 OP 0

6 40FX017.PV | Relacidn de reflujo / alimentacion de la columna A- 3 0

7 40FC406.0P : Relujo del sistema de recalentamiento del fondo A- 3 OP 0
& JOPCG08.0P Presion e Tope de a columa A% OF 5
9 . 40TC407.PV . Temperatura del plato 24 de la columna A- 4 0
10 = 40FC019.0P  Reflujo de tope de la columna A- 4 OP 0
11 © 40FX019.PV  Relacion de reflujo / alimentacion de la columna A- 4 0

12 40FC018.PV : Flujo de LGN del tope de la columna A-3 -42,38

13 40F004.PV | Flujo de Nafta Liviana de la columna A- 4 -41,38

14 40F029.PV Flujo de Nafta Pesada de la columna A-4 -38

Tabla N° 12. Valores configurados de CVs en el pardmetro contro

I (Elaboracién Propia)

N° o Perf. CLSD LOOP GIVE UP

oV Identificacion Ratio RESP INT = —
1 40AX004.PV 1 26 1 1

2 40AX427.PV 1 35 5 5

3 40PC005.0P 1 7 1 1
4 40TC406.PV 1 57 1 B
5 40FC017.0P 1 10 1 1

5 TOEXOLT PV e T o or
7 40FC406.0P 1 7 1 1

g 10PC006.5p o ; ; o
9 40TC407.PV 1 33 3 3
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Tabla N° 12(Cont.) Valores configurados de CVs en el parametro control.

(Elaboracién

Propia)
10 =~ 40FC019.0P 1 5 1 .
TR TS (T RV A——— o - R i
12 40FC018.PV 1 20 807,5 8075
i T T - e e
14 40F029.PV 1 24 1145 1145

Tabla N° 13. Valores configurados de CVs en el pardmetro process.

(Elaboracién Propia)

i Identificacion Descripcion Rampa
Min. Max.

1 40AX004.PV : Nafta Liviana RVP 1 1
2 40AX427.PV  Nafta Pesada IBP 1 1
3 40PC005.0P | Presion del plato 30de la columna A- 3 OP 1 1
4 | 40TC406.PV = Temperatura del plato 32 de la columna A- 3 1 1
5 | 40FCO017.0P  Reflujo de tope de la columna A- 3 OP 1 1
6 40FX017.PV  Relacion de reflujo / alimentacion de la columna A- 3 1 1
7 40FC406.0P  Relujo del sistema de recalentamiento del fondo A- 3 OP 1 1
'8 . 40PC006.0P . Presion de Tope de la columna A-4 OP 1 1
9 40TC407.PV : Temperatura del plato 24 de la columna A- 4 1 1
10 | 40FC019.0P  Reflujo de tope de la columna A- 4 OP 1 1
11 : 40FX019.PV : Relacién de reflujo / alimentacion de la columna A- 4 1 1
12 | 40FC018.PV | Flujo de LGN del tope de la columna A-3 1 1
13 40F004.PV  Flujo de Nafta Liviana de la columna A- 4 1 1
14 40F029.PV Flujo de Nafta Pesada de la columna A-4 1 1
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APENDICE G

COMISIONADO: COMPORTAMIENTO DE LAS VARIABLES
CONTROLADAS POR CAMBIOS DE SET POINT.



Figura 59. Trends de las variables manipuladas (PC006, FC019,F C412), con respecto a la
variable controlada (AXC427) (Elaboracion Propia)

Figura 60. Trends de las variables manipuladas (PC005, FC017, F C406), con respecto a la
variable controlada (TC406) (Elaberacion Propia)
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Figura 61. Trends de las variables manipuladas (FC017), con respecto a la variable
controlada (FX017) (Elaboracién Propia)

Figura 62. Trends de las variables manipuladas (PC006, FC019, FC412), con respecto a la
variable controlada (FX019) (Elaberacion Propia)
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APENDICE H

DIAGRAMAS DE TUBERIA E INSTRUMENTACION

DEL PROCESO DE DESTILACION DE NAFTA (CD4N)
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