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CAPITULO XVII

SIMULACION DINAMICA DE EQUIPOS
ESPECIFICOS

Por
Enrique E. Tarifay Nicolas J. Scenna

XVII.1 INTRODUCCION

En este capitulo se presentaran simuladores dindmicos especificos
desarrollados en base a las técnicas presentadas en los Capitulos X1V y XV. Los
equipos que se smularan son: Un evaporador de propano, un desalador MSF y un
reactor batch productor de sulfoleno. Estos gjempl os fueron sel eccionados porquelas
caracteristicasdelosequiposcubren un ampliorango de casosreal es, desde un equipo
simple hasta procesos de grandes dimensiones y procesos batch.

Entodosl oscasosseconstruiran model osgl obal esu orientados aecuaci ones.
Este es & enfoque mas conveniente para desarrollar smuladores. En efecto, asi es
posible su utilizacion en diversos tipos de problemas, como ser adaptaciones del
modelo para resolver problemas de optimizacion, sintesis de lazos de contral, etc.
Ademas, ya vimos que se caracterizan por su eficienciay velocidad de célculo.

Los model os que se presentarén en este capitulo estan constituidos por dos
sistemas de ecuaci onesacoplados. El primero esun sistemade ecuacionesal gebraicas
mientras & segundo es un sistema de ecuaciones diferenciales ordinarias, con €
tiempo como variableindependiente. Es este Glltimo, como yaconocemas, € que hace
gue los modelos sean dindmicos. En general, se aplicaran los pasos ya vistos en el
model ado de diversos equipos analizados en los Capitulos X1V y XV.

XVII.2 EVAPORADOR DE PROPANO
XVI11.2.1 Descripcién del Proceso

En la Figura (XVI1.1) se muestra e esquema dd equipo a smular. El
sistema toma propano liquido de un depdsito a través delabomba BL. La presion y
la temperatura en e depésito se mantienen constantes. El liquido que llega a
evaporador es calentado por un serpentin por € cual circulaagua caliente. El aguaes
suministrada por la bomba BP. El vapor producido es destinado a una bateria de
equi pos que mantienen la presion de descarga P, constante.

El sistema se completa con tres controladores del tipo P+1. El primero se
encarga de mantener € nivel deliquido L manipulando lavavulaVL delalineade
entrada de propano liquido. El segundo controlala presién P regulando la valvula
de alimentacion de agua caliente VP. Finalmente, estd d controlador del caudal de
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salida W,, que determina la apertura de la valvula VW.

VW
"""""""" Pg
Ay | PC
VP Pre
= Wh The
Pho Tho

Figura XVII.1: Evaporador de propano.

XVI11.2.2 Construccién del Modelo
Las hip6tesis adoptadas durante la construccion del modelo son:

> Latemperatura del vapor eslamisma que ladel liquido en todo instante.

> Lapresion del vapor esigual alapresion de equilibrio correspondienteala
temperatura del vapor.

> El vapor se comporta idealmente.

Como ya se planted, € modelo estara constituido por un sistema de
ecuaciones diferenciales y otro de ecuaciones algebraicas. El sistema de ecuaciones
diferenciales correspondiente surge de plantear los balances en forma dinamica.
También dan origen aecuacionesdiferencial esel comportamientoespecial dealgunos
equipos, como por eemplo los controladores con efecto integral. Por otro lado, €
sistema de ecuaciones algebraicas estd integrado por las ecuaciones de estado,
correlaciones, relaciones geométricas, etc. En este caso, dan origen a ecuaciones
algebraicas |os balances que se plantean en sistemas con constantes de tiempo muy
pequefias. Por gemplo, cuando se aplica € balance de materia en una unién de
tuberias se considera que d transitorio es despreciable; por 1o tanto, € balance
involucra una ecuacion algebraica.

A continuacién sediscutirdlaconstruccion deambos si stemas de ecuaciones
para € evaporador. En primer lugar, los balances de materia y energia en la fase
liquida dan origen alas siguientes ecuaciones:
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dL

P S W W, €
Cplpls%:Cpl\NlT*(CplT*)“v)Wv*Q @)
donde:
Wi Caudal de alimentacion.
W, Caudal de liquido evaporado.
Q: Calor transferido desde € serpentin hacialafase liquida.
S Areatransversal del evaporador.
L: Alturadel nivel dd liquido.
T: Temperatura en € evaporador.
P Densidad ddl liquido.
Cp: Capacidad calorificade liquido.
A Calor de evaporacion alatemperaturay presion del evaporador.

Hasta aqui se han planteado los balances que se consideran que rigen la
dindmica dd sistema. Ahora queda plantear las correlaciones que se utilizarén para
calcular las propiedades fisico-quimicas, las relaciones funcionales de algunos
equipos, balances estacionarios, etc.

Un gemplo de balance pseudo-estacionario es € balance de vapor que se
realiza en la campana:

W, = W, ©)

donde se considera que la masa M de vapor en la campana al canza rapidamente €
equilibrio.

Al consderar la fase gas ideal y que la presion dd vapor es la
correspondienteal equilibrioliquido-vapor, sepuedeplantear |aecuacion deAntoine:

T2
In(P) = v, -
e (4
donde y; son las constantes correspondientes para € propano.
Planteando la ley delos gases ideales se obtiene:
PV-sSL - MRt )
PM
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expresion que podemos utilizar para determinar M, donde:

V:
V-SL:

PM:
R:

Volumen total del evaporador.

Volumen de la campana del evaporador (volumen total menos & volumen
ocupado por la masa liquida).

Peso molecular del propano.

Constante de los gases idedl es.

Labomba BL es una bomba centrifuga con la siguiente curva caracteristica:

Py =By + By W + B W12 (6)

Presion de descarga.

Caudal bombeado.

Constantes cuando sefijadl tipo debomba, la presion de carga,  didmetro
de impulsor y las revoluciones.

De la misma forma se modela la bomba BP. Por otra parte, la vdlvula VP,

valvula dd tipo lineal, da origen ala siguiente ecuacién:

donde:
A

P:
Cv.:

W, = Cvp Ap /Py (P = Ppo) (7)

Fraccion de aberturadelavévula, variaentreOy 1.
Presién de descarga de la bomba BP.

Presién ddl serpentin.

Capacidad delavévula

En cambio lavalvula VL, dd tipo igual porcentaje, se modela con:
A -1
Wl - CVL o \/pl (Pl N P) (8)

Fraccion de aberturadelavévula (variaentre O y 1).
Presién del evaporador.
Capacidad delavévula

Lavalvula VW también esdel tipoigual porcentgje pero ahora setieneuna

fase vapor, la ecuacion es:
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W, = Cvy o | (P2 - PD) % ©)

donde:

Ay Fraccion de aberturadelavalvula (variaentre 0y 1).
P,: Presién de descarga del evaporador.

W Caudal de vapor que sale del evaporador.

T: Temperatura del evaporador.

Por otra parte, dado que lamasa del serpentin y los cambios esperadosen la
temperaturadel liquido de cal efaccion son despreciables frente los rel acionados con
€l evaporador, setomaé balance de energia como pseudo-estacionario. Entonces, se
tiene

Q=W Cp, (The ~ T (10)

Otra relacion la brinda €l planteo de la correspondiente ecuacion de
transferencia:

Q = UA AT, (11)
ATm _ The Tho
In Te - T (12)
To - T
donde:
UA: Es e producto del coeficiente global de transferencia con € érea de

intercambio.
ATy Esd ladiferencia de temperatura medialogaritmica.

Todosloscontroladoresinvolucradosen € g emplobajoandlisis son ddl tipo
P+1. El controlador de nivel esta representado por |as siguientes ecuaciones:

A=K [éu? J& dt] + A (13)
L

& - Lot (14)
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donde A, estalimitadoentreOy 1.

A fin de diminar € término integral de la Ecuacion. (13) se define la
variable intermedia Al, de la siguiente manera:

Al = f g dt (15)

Por lo tanto, la Ecuacion (13) es reemplazada por una ecuacion algebraica
y otra diferencial:

60
A= K [éﬁe— AIL] + Ay (16)
L
dA,
—t- 17
” & (17)

Demanerasimilar semodelad control depresiény € control decaudal dedescarga.

XV11.2.3 Resolucion del Modelo

Como se menciond en los Capitulos X111 y X1V, pararesolver € sistema se
deben conocer previamente los valores de las variables diferenciales. Los valores
iniciales de estas variables deben ser suministrados como datos de entrada al
simulador. Estos valoresiniciales permiten que se resuelvad sistema de ecuaciones
algebraico para determinar los valores de las restantes variables, s no fueran
ingresadas como dato. De esta manera, al conocer € valor de todas las variables, se
ha determinado € estado inicial del sistema.

El préximo paso es calcular, a partir del estado actual, € siguiente estado.
En otras palabras, conocido € estado en € tiempo t, se determinara € estado que
corresponde a tiempo t+A4t. Para ello, como vimos en los capitulos anteriores, se
integra @ sistema de ecuaciones diferenciales a fin de obtener los nuevos valores de
las variables diferenciales correspondientes al tiempo t+.1t. Luego, se resuelve €
sistema de ecuaciones algebraicas para determinar por completo € nuevo estado.
Repitiendo este procedimiento, es posible calcular todos los estados por los que
evolucionara el sistema.

En & caso del evaporador, las variables diferenciales son: L (nivel del
liquido), T (temperatura en d evaporador), y los Al; (los efectos integrales de los
controladores). Por lo tanto, habra que suministrar los valores iniciales. Se dgja al
lector € andlisis dél esquema de calculo del miembro derecho, dadas las variables
diferenciales.

EnlasFiguras(XVI11.2) y (XVI11.3) sepuedever laevolucién delasvariables
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mas importantes del proceso cuando se simula una elevacion del set point Lgen €
controlador LC para un gemplo particular, dandole valores especificos a los
parametrosdel problema. Dado qued sistemaestaaltamentecontrolado, lasvariables
retornan a su valor normal, excepto L, cuyo valor se pretende variar.

160000,00 16,00
140000,00 — 14,00 \_/
120000,00 12,00
100000,00 10,00
§ 80000,00 | 800 —_ e ———
6,00
60000,00 |
400
40000004 | T pe?
2,00
20000,00 | 0,00 ‘ ‘ ‘
0,00 T T T 0,00 0,05 0,10 0,15 0,20
000 005 010 015 020 h
h
TIh — — —  Patm]
—_— W1 ———- W2 e Lfm]
FiguraXVIl.2: Respuestaaladevacion del . FiguraXVI1.3: Respuestaaladevacion delL .

En las Figuras (XVI1.4) y (XVII.5) se muestra o que ocurre con estas
variables cuando se smula una disminucion en € set point de dicho controlador.
Nuevamente, lamayoriadelasvariablesretoman su valor original, mientrasL adopta
el nuevo valor de consigna que se dio a controlador.

80000,00
70000,00 ~L_== 20,00
6 .00 150 F—m /T~ |
50000,00 —
40000,00 | 10,00
so00000-{ | ( 1  Fm———=——= m———————
20000,00 R
10000,00 | 000 : : ‘
0,00 T T T 0.00 005 010 015 020
0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 h
h
T ——— Plam
RN 7 S —— Limj]

FiguraXVIl.4: RespuestaaladisminuciondeLs.  Figura XVII.5: Respuestaaladisminucion delL .

En este caso, como en la mayoria de los model os resuel tos en los capitul os
anteriores (salvo € modelo riguroso para una torre de destilacién), se ha utilizado
una rutina de integracion explicita, concretamente Runge-K utta de cuarto orden.

En la préxima seccion analizaremos un giemplo en e cual se incorporan
varias unidades en serie, de unadimension similar al evaporador yavisto. El proceso
es un evaporador multiple flash, para desalacion de aguas de mar, que ya hemos
discutido en los Capitulos | y V. Alli comentamos que para analizar 1a performance
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de las distintas estructuras posibles para € sistema, teniendo en cuenta todas las
variablesy métodosoperativos, eraimprescindibledesarrollar un simulador dinamico.
También comentamosqueresultadificil encontrar en un simulador genérico, médul os
para este proceso, por 1o que, o bien construimos un simulador particular, o bien
desarrollamos un mddulo como € propuesto utilizando las facilidades de los
simuladores comercial esgenéricosquepermitenincorporar programas desarrollados
por e usuario. En cualquier caso, necesitaremos desarrollar un modelo.

XVI11.3 DESALADOR POR EVAPORACION MULTIPLE FLASH
XV11.3.1 Descripcién del Proceso

El segundo gemplo que se estudiara en este capitulo es un modelo para la
simulacion dindmicade un sistemadedesal aci6n del tipo M SF (MUltiple Stage Flash,
0 sistema de evaporacion flash mdltiple etapa). Este sistema ya fue descrito en €
Capitulo V cuando se analizé @ diagrama de flujo asociado al proceso. En este
g emplotrataremosun equipo “ académico” compuesto por diez unidadessecuenciales

deflasheo (ver Figura (XVII1.6)).
\ S

oMM AH e

i S
Agua de mar

Figura XV11.6: Desalador MSF.

A diferencia del esquema mostrado en € Capitulo V, aqui se utiliza un
diagrama del equipo de evaporacion un poco méas completo, aunque alin no se
considera un ndmero importante de equipos auxiliares, caferias, tc.

El proceso, seglin vimas, consiste en una serie de etapas de flasheo donde se
produce |a evaporacion de agua de mar para obtener agua destilada. La corriente de
condensado, al pasar de una etapa a otra, también sufre evaporaciones parciales
debido al gradiente de presiones que se mantiene entre las etapas. La fraccién de
condensado que se evapora es dd 10% al 15%. Debido a problemas de corrosion, la
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temperatura del calentador principal no puede superar los 120 °C. Por € mismo
motivo, la corriente de agua de mar que alimenta al proceso es previamente tratada
en formaadecuada. Paraminimizar los costos de este tratamiento, unafraccién dela
salmuera concentrada es reciclada. El reciclo tiene un Iimite fijado por la méxima
concentracion promedio admisible en € equipo (es funcién de los materialesy dela
vida ttil ddl disefo).

Tanto la salmuera como & destilado evolucionan en contracorriente con la
corriente de alimentacion de aguade mar (aguafrescamasd reciclo) alos efectos de
aprovechar la diferencia de temperatura existente para producir la condensacién del
vapor junto con € precalentamiento de la corriente de alimentacion. Esto sellevaa
cabo en losintercambiadores ubicados en |a parte superior de cadaevaporador. Tanto
la condensacion del vapor como € empleo de una bomba para retirar los
incondensables originan un gradiente de presiones entre las etapas.

Dentro de este contexto, € simulador dindmico debe contemplar todos los
aspectos citados a fin de que los resultados obtenidos sean 10 més exactos posibles.
Ademés, debera ser lo suficientemente robusto a fin de poder mangar sin problemas
| as perturbaciones provocadas en las simulaciones.

XV11.3.2 Construccién del Modelo

El modelo adesarrollar serd global u orientado a ecuaciones. Sin embargo,
dado € gran tamafio del sistema, para construir € modelo global conviene analizar
al proceso por etapas.

TSj+1

O ws

Figura XVI1I1.7: Etapaj del desalador.

En las Figuras (XVI11.7) a (XVII. 9) se pueden apreciar las etapas que se
originan apartir deestadivision: unaetapageneral j querepresentaatodas|asetapas
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intermedias, una etapa inicial y una final. Luego, se construirdn los modelos
correspondientes a cada etapa. Finalmente, estos model os se ensamblaran para dar
origen al modelo global deseado. Nétese que al existir etapas, € model o sera muy
similar alosdiscutidos paraéel caso detorres dedestilacion (cascadas multipleetapa),
s bien los fendmenos de transferencia de calor y materia que se producen sean de
natural eza diferente.

Como ya se discutio en €
Capitulo V, cada etapa puede ser
considerada como unaintegracion delos
siguientes modul os:

- Una unidad flash para la salmuera: Es

el equipo principal de la etapa.

- Una unidad flash para el condensado:

Sirve para modelar la evaporacion

parcial del condensado que llega de la

etapa anterior ala considerada.

- Un sumador para las corrientes de

vapor: Suma la corriente de vapor

FiguraXVI11.8: Primera etapa. principal (proveniente de la salmuera)
con la secundaria (proveniente de la

evaporacion parcial del condensado).

- Un sumador para las corrientes de condensado: Suma la corriente de condensado
principal (proveniente de condensar & vapor) con la de condensado secundario (que
es d condensado no evaporado).

- Un intercambiador de calor: Es € equipo que se utiliza como condensador del
vapor, y como precalentador de la corriente de alimentacion del sistema.

Al igua que € gemplo de la
seccion anterior, e modelo dindmico del
desalador esta compuesto por un sistema
de ecuaciones diferenciales y un sistema
de ecuaciones algebraicas. La
nomenclatura a emplearse corresponde a
las Figuras (XVI1.7) a(XVI1.9).

Enlaconstruccién del modelo, se
adoptan las siguientes hipétesis:

- Unicamente se consideraladinamicade
los evaporadores de salmuera.

- Sedesprecian las pérdidas caléricas del
equipo.

- Sedesprecialavariacion delos coeficientes pelicul ares detransferenciade calor con
latemperatura, caudal, etc.

Ta, Ta,

Figura XV11.9: Ultima etapa.
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- No se modela la dinamica del equipo de vacio. Se considera que todos los
incondensabl es que ingresan son adecuadamente extraidos por € sistema de vacioy
en forma instantanea.
- Se considera que e agua de mar es una solucién acuosa de una Unica especie: €l
cloruro de sodio, denominada en adelante sal.

L as ecuaciones de | os balances de materia para una etapa j son:

devj

— T WL (15 X,) - Whe - W (1 X)) (18)
dMq
a0 M Xa WX (19)
dej
g e W, - W (20)

donde Mw es e holdup de agua, Ms es @ holdup de sal, Mv es d holdup devapor, y
X esla concentracion de sal.

Se puede demostrar que el balance de energia en la etapa j da lugar ala
siguiente ecuacion:

dT
Mt, Cps Tt] =Ws,; Cps, (T, - T;) - We hvs (21)

donde Mt es & holdup de salmuera (suma del holdup de sal y agua), Avsesd calor
latente del agua, Wve es el caudal evaporado y Cps es la capacidad calorificade la
salmuera.

Dado queen e model o del procesotienevarios controladores, son necesarias
nuevas ecuaciones diferencial es paramodelar su comportamiento delamismaforma
gue se hizo con € evaporador de propano. En efecto, en esa seccidn se vio que otra
fuente de ecuaciones diferenciales es la parte integral de los controladores P+1. Por
lo tanto, cada controlador daré lugar a una ecuacion diferencial delaforma:

dAly Ey

o (22

donde Aly es la accién integral del controlador y Ey es e error de la variable
controlada.

Hasta aqui se plantearon las ecuaciones diferenciales ddd modelo, ahora es
el turno de las ecuaciones algebraicas. Paracadaunidad j (j = 1, ..., N), seplantean
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las siguientes ecuaciones algebraicas:

Mti = Mvvj + Mq (23)
_ My

5wy (24)

L - 2

I ps S (25)

donde Sesla seccion transversal de la unidad, y ps esla densidad de la salmuera.
Considerando la hidraulicadel sistema se plantea la caida de presién entre
dos etapas segun:

APy = Pc - Pg,, + 9 (Ljps - Ly pS.y) (26)

dondel eslaalturade salmuera, Pc lapresién en cada etapay g eslaace eracion de

gravedad.
Paralacampana (parte superior) pertenecientealaetapaj se puedeescribir:
Ve, =V, - L § 27)
~ RMy T,
bOPM VG, (28)

dondeV esd volumen total delaunidad, L.Sese volumen delasalmuera, PM esé
peso molecular del agua, y Vc es e volumen de la campana.
La masa evaporada o flujo de vapor es calculada segin la siguiente
expresion:
Wve, = KLA S( P, - Pc) (29)

donde P, eslapresion deequilibrio entre el vapor y lasalmueraen cada etapa, y KLA
es e pseudocoeficiente global de transferencia de materiaintroducido en € Capitulo
XIV.

Para | os precalentadores se pueden escribir las siguientes ecuaciones:

Ws, Cps, (Ts -~ Ts,; ) = UA ATm (30)
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donde U es d coeficiente global de transferencia de energia, A es € &rea de
UA]. ATrq = V\Nj kvscj (31)

_ (chfT§)+(chfT§+l)

ATrq 5

(32)

transferencia, Cps eslacapacidad calorificadelasamuera, /Tmesladiferenciade
temperatura media, y Avsc es e calor latente del vapor condensado. Observe que en
la Ecuacion (31) se ha despreciado € aporte de energia de Wiv. Esto facilita
grandemente la resolucion del sistema de ecuaciones. Un conjunto similar de
ecuaciones se utiliza para modelar € condensador de la etapa final (etapa N) y del
calentador principal (etapa 1).

Para modelar |a evaporacion de los condensados se plantean las siguientes
ecuaciones:

_ We,_; Cpw ( Te_, - Tc; )

Wy Vs, (33
WA, = We , — Wh,, (34)

Wic, = Wy, ; + W, (35)

We, = Wic, + WA, (36)

donde Cpw es la capacidad calorifica del agua.
Para modelar €l sistema de recirculacion se emplean las siguientes
ecuaciones:

Wer = Wy, - Wee (37)
Wy = Wes + Wer (38)
~ Wee Xe + War Xr

Xo W, (39)
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_ Wee Cpse Te + Wsr Cpsr Tr 40

Tsy

donde los X son las concentraciones de sal en las respectivas corrientesy los Cp son
las capacidades cal orificas.

Cada controlador P+1 puede modelarse de acuerdo a las siguientes
expresiones generales:

Ey =yS -y (41)

AY = AOY - Ky (Ey + - Aly) )

donde Ey esd error delavariable controladay con respecto a set point yS Ay esla
salida del controlador y es equivalente a la apertura de la valvula de control (esta
limitadaal intervalo[0,1]), AOy eslaaperturainicial, 8y eslaconstante detiempo del
efecto integral, Ky es la ganancia del controlador y Aly es e efecto integral. Esta
Ultima variable da origen a una de las ecuaciones diferenciales planteada
anteriormente.

Las valvulas se pueden modelar utilizando la siguiente expresion general:

Wy = Cvy ay(» " 1)/ py APy (43)

donde Cvy y ay son parametros de lavalvula, Ay eslasalidade controlador quela
gobierna, py es la densidad dd fluido que la atraviesa y /Py es la diferencia de
presion entre sus extremos.

Para modelar las bombas se pueden emplear las mismas ecuaciones
utilizadas en e gemplo del evaporador:

Py = Byo + By]_ V\N + Byz V\Nz (44)

donde los f son parametros de la bomba que dependen de la presion de entrada,
diametro de impulsor y las revoluciones por minuto.

Adicionalmente, un conjunto de correl aciones deben empl earsepara estimar
las propiedades fisico-quimicas tales como condiciones de equilibrio (P y Tc, se
suponeaplicablelaexpresi én de Antoine, aunquecon lapresenciaded ectrolitos, esta
suposi cion debe considerarse seglin laexactitud que se necesite), caloreslatentes (Avs
yAvsc), el evacion del punto deebullicién (EBP), capacidades calorificas (Cpsy Cpw),
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etc.

XV11.3.3 Resolucién del Modelo

Laformaderesolver € modelo (la secuencia de resolucion) del sistema de
ecuaciones diferencialesy e sistema de ecuaciones algebraicas sigue d lineamiento
vistoen los capitulosanteriores. Al igual queen € capitulo XV, e tamafiodel modelo
hace que se complique la resolucion. En efecto, ahora € sistema de ecuaciones
diferenciales estaintegrado por 50 ecuaciones, mientrasque e sistemade ecuaciones
algebraicas tiene més de 200 ecuaciones.

Parala solucion numéricadel sistemade ecuacionesdiferenciales se utiliza
un sistema explicito (Runge-Kutta de 4to. orden). En cuanto al tiempo de cdmputo,
e tamafio ddl sistema de ecuaciones diferenciales afecta directamente a tiempo de
resolucion pero lo hace en forma lineal. En cambio, e tamafio del sistema de
ecuaciones al gebrai cas afecta exponencialmente a tiempo de calculo. Por lotanto, es
necesario manipular estesistemapreviamenteafin dereducir € costo computacional.
Esto puede hacerse medi ante adecuadas simplificacionesy/o € empleo detécnicasde
ordenamiento comolasvistasen e Capitulo|V paraevitar procedimientositerativos.
Se dga al lector € andlisis de la metodol ogia de resolucién dadas las condiciones
iniciales.

Tabla XV11.1: Estado estacionario inicial.

i X x 100 T Pcx 10 Ts Wsx 10
°Cl  [Kgen] [°C] [Kg/h]

1| ass | 724 | sm | erno | 204

2 | 450 679 280 633 203

3| 462 634 230 588 201

4| 465 588 18 542 200

5 | 460 543 149 495 198

6 | 472 498 119 49 197

7| 47 454 0% 403 1%

8 | 478 41 o075 /6 194

o | 48 38 059 311 193

10| 48 304 038 265 191
To Xo Wolkghl | w, | we | wee [ w.
[°C] [Kghl | [Kghl | [Kgh] [ [Kgh]

77 4.64x10? 2.05x10* 15420 3720 1472 5140
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La Tabla (XVII.1) muestra € estado estacionario determinado por €
simulador para e desalador. Sin embargo, al igual que en & caso del evaporador de
propano, las aplicaciones més interesantes son aquellas que involucran simulacién
dindmica.

Las Figuras (XVI11.10) a (XVI11.12) muestran la evolucién de las variables
més importantes cuando se simula una disminucion en € set point del calentador
principal. A pesar de que la perturbacion es simulada mediante una funcion escal6n
en Tos, T, decrece lentamente (Figura (XVI1.10)). Més exactamente, T, cae
bruscamente desde 77 °C a 68 °C, igualando a la temperatura Ts,, debido a que €
escal6n en Tyg provoca que € controlador cierre € paso de vapor a calentador. El
lento descenso que se observa posteriormente se debe a que la disminucién de la
temperaturaen el primer evaporador provocaunadisminucion en laevaporacion; esto
significamenor precalentamientodelaalimentacién y menor Ts,, loqueoriginauna
nueva disminucién de temperatura en € primer evaporador. Este mismo proceso se
repite en todas las otras etapas.

80
70
60 |
50

©40

0,00 0,05 0,10 0,15 0,20 0,25
h
L - Tsl e T10
.............. TSlO —_——————— TO

Figura XV11.10: Respuestas a la disminucion de TOS.

De una manera similar se puede explicar laevolucidn delas presiones (ver
Figura (XVI1.11)). Ladisminucion delatemperatura, provocala disminucion dela
presion. De esta forma, la perturbacion introducida en € control de temperatura
también afecta a las presiones.

En cuanto a nive del liquido (ver Figura (XV11.11)), puede notarse que L,
aumentainicialmente debido ala disminucion en laevaporacion, peroel controlador
de nive actlia sobre Ws, (ver Figura (XVI11.12)) para que L, recupere finalmente su
valor original. Algo parecido ocurre con niveles de las otras etapas, donde los
controladores actan sobre los respectivos caudales provocando grandes
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perturbaciones (ver Figura (XV11.12)).

050 0,35
0,30
0,40
0,25
0,30 020 &
£ Q
3
020 | —015 N
0,10
0,10
0,05
0,00 | \ \ \ 0.00
0,00 0,05 0,10 015 0.20 025
h
Pcl(Y2)  —------ L1 (Y1) e Pc5 (Y2)
................. L5 (Y1) -——== Pcl0 (Y2) === 110 (Y1)

Figura XV11.11: Respuestas a la disminucion de TOS.

Note como una perturbacion que inicialmente afectaba a las temperaturas,
termind afectando seriamente alos caudal es. Situaciones similares son frecuentesen
|as plantasmodernas, dondetodas| asetapas estén altamenteintegradasy control adas.
Ahora, trate de comprender € esfuerzo que deberealizar € operador paradeterminar
a partir de la evolucion de las variables (Figuras (XVI11.10 - 12)) qué cosa esta
funcionandomal en el proceso. En otraspalabras, € operador debeidentificar lafalla
gue esta afectando ala planta apartir de la evolucion de las variables, en este caso:
un set point erréneo.

30000 —

Figura XV11.12: Respuestas a la disminucion de TOS.
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En realidad, la situacién es més complga alin ya que en los casos reales las lecturas
estén afectadas por ruidos, € operador enfrenta situaciones para la cual no fue
entrenado, esta sometido a una situacion de alto stress, numerosas alarmas pueden
activarse simultaneamente, etc. Por todo esto, es necesario contar con herramientas
paraentrenar alosoperadoresy otras que le brinden apoyo durante las situaciones de
emergencia. Los simuladores dindamicos son excelentes herramientas para €
entrenamiento, siendo solo superados por lossimuladores detiempo real queseveran
en d Capitulo X XI. En cambio, como herramienta de apoyo al operador para superar
situaciones de emergencia se estdn desarrollando | os sistemas de diagndstico (Tarifa,
1995). Estos sistemas procesan laslecturas obtenidas de laplanta paraidentificar las
fallas que posiblemente estan afectando al proceso. Esto esunagran ayuda, yaques
bien & operador contintia siendo e responsable delaidentificacion delafalla, puede
ahora concentrarse sobre € grupo limitado sugerido por € sistema de diagndstico.

XVIl. 4 REACTOR PRODUCTOR DE SULFOLENO
XV11.4.1 Descripciéon del Proceso

El proceso a simular en esta seccion es € reactor batch productor de
sulfoleno que se muestra en la Figura (XV11.13) (Tarifa, 1995):

Figura XV11.13: Reactor productor de sulfoleno.

Este proceso es una etapa intermedia en la produccion de sulfolano. En
efecto, para obtener sulfoleno primero serealiza unareaccion de adicion que produce
aulfolano; luego, € sulfoleno es hidrogenado para obtener € producto final. La
reaccion de adicion es fuertemente exotérmica:

SO, + CH, = Sulfoleno (45)

Como se observa, se combina un mol de anhidrido sulfuroso con un mol de
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butadieno para producir un mol de sulfoleno. La reaccion es en fase liquida 'y €
didxido se encuentra en exceso.

Al ser un proceso batch, las condiciones del proceso no se mantienen
constantes durante la operacion normal. Es més, la estructura misma del proceso
(topologia) también puede cambiar.

LaFigura(XVI1.14) muestralaevolucion delatemperaturaduranteun ciclo
completo desarrollado en forma normal.

140
120 —
100 —
80 —
60 —
40
20 —
0 \ \ \ \
0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

I7°C]

Figura XV11.14: Evolucion normal de latemperatura.

Los reactivos estan inicialmente a 25°C. El didxido se encuentra en un
exceso de 4:1 con respecto al butadieno. A esta temperatura la velocidad de la
reaccion es despreciable, por lo tanto es necesario que todalamezcla searecirculada
atravésdel calentador HEL. Este calentador tienelamision de encender lareaccion.
El mismo recibe agua a una temperaturafijada en 70°C. Una vez que lareaccion se
inicia, e calor producido por la misma es suficiente para continuar calentando la
mezcla. De esta manera latemperatura se € eva rapi damente hasta superar los 70°C
del agua suministrada a equipo HE1. A partir de ese momento dicho equipo se
comporta como un enfriador de la mezcla.

La reaccion es tan exotérmica que es necesario agregar un enfriador
adicional paraevitar ladestruccién del reactor. Este enfriador es e equipo HE2 que
es hahilitado por e sistema de control de temperatura cuando la misma supera los
93°C (esto es un cambio en la topologia del proceso). EI HE2 recibe agua de
enfriamiento a 25°C. De esta manera se atenda la reaccién hasta que la misma
comienzaaapagarse. A partir de ese momento la temperatura desciende. Cuando la
misma esta por debajo de 83°C, € controlador de temperatura procede aretirar de
servicio € enfriador HE2, mientras e HEL sigue habilitado. Se permite que la

M odelado, Simulacién y Optimizacion de Procesos Quimicos
Autor: Nicolds J. Scennay cal.
ISBN: 950-42-0022-2 - ©1999



Cap. XVII - Pag. 692

temperatura desciendaparalograr € mayor grado de conversion posible pero seevita
gue seainferior a 70°C porque € producto puede solidificar.

XV11.4.2 Construccién del Modelo

Al igual que en las secciones anteriores, se optd por un modelo global
orientado aecuaciones. Aungue ahorase esta model ando un proceso batch, el modelo
aplantear también consiste en un sistema de ecuaciones algebraicasy un sistemade
ecuaciones diferenciales ordinarias de primer orden.

Al plantear € balance de materia para cada componente i en la fase vapor
dd reactor, surge la siguiente ecuacion:

dMy,
dt

=y (46)

donde My, es e holdup de vapor del compuesto i, mientras que qv; es € flujo de
componente i desde € liquido hacia € vapor.
El balance paralafaseliquida es:

dMml,
e =qgr Cr, -d C + v, RE- qv, (47)

donde MI; es € holdup liquido del compuesto i, y; es € coeficiente estequeométrico,
RE eslavelocidad de reaccion, gl es e caudal liquido de salida, gr es € caudal de
entrada, C, eslaconcentracion del compuestoi en la corriente de salida, mientras Cr,
lo esen laentrada.

En € balance de energia, se asume que la variacion de energia en la fase
vapor es despreciable, mientras que en lafase liquida se plantea:

Cpl Mtl % =qgrpr (CprTr - Cpl T) - AH RE - qui A, (48)

dondelos Cp son las capacidades cal orificasen lasdistintas corrientes, Mtl eslamasa
liquida, pr es la densidad dd liquido en la corriente de entrada, Av; es € calor de
evaporacion del compuesto i, las T son las temperaturas en las distintas corrientes, y
AH esd calor producido por la reaccion.

Finalmente, se agrega una ecuacion masparasimular laaccion integral Alq
del controlador del caudal de recirculacion:

dAlg _

@ &q (49)
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donde &g es la diferencia entre @ valor deseado y €l medido para € caudal de
recirculacion.

Por otra parte, entre las ecuaciones algebraicas se puede citar la empleada
para calcular la €levacion de presién 4Pt producida por la bomba de recircul acion:

APt = Bo + Bl ql + Bz ql 2; (50)
dondelas 5 son coeficientes que dependen dela presion deentrada, del diametro del
impulsor y de las revoluciones por minuto.

El controlador ddl caudal de recirculacion es modelado con:

1
Ag - 05 + Kq (&g + o Alg) (51)

& - dls-dl (52)

donde Aqg eslasalida del controlador y es equivalente ala apertura de lavalvula de
control. Kqy 6q son parametros del controlador. {q esel error y glses e set point.
El controlador de temperatura es del tipo on-off y su modelo es:

100% §T>93C
AT, = 1 0% s T <83C
AT | s 83%C < T <93C (53)
AT, - 0%

donde AT, es la salida del controlador y equivale a la apertura de la vavula de
control. Como puede observarse, la salida del controlador no sdlo depende de la
variable controlada sino que depende también de la salida anterior o estado de
controlador.

La caida de presion en d filtro esta dada por:

(a)
AP [qu) pl (54)

donde Cqf esla capacidad de filtro.
Lavalvula de control es modelada con:

1 | APv (55)

g = Cqv aq”®~
pl
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donde Cqv y aq son parametros de lavalvula.
La cinética esta dada por las siguientes ecuaciones que contemplan
dependencia de las concentraciones y la temperatura:

E

K =Ae RT (56)

RE = VI (K, CA CB - K, CC) (57)

donde CA, CB y CC son las concentraciones molares de dioxido de azufre, del
butadieno y del sulfoleno respectivamente. VI es d volumen del liquido. Los K; son
las constantes cinéticas. Los E; y los A, son parametros de las reacciones. R es la
constante de los gases.

Lapresion en la campana se cal cula usando gases ideal es:

R Mtv T
W

B = (59)

donde W es e volumen dela campana, y Mtv esla cantidad total de moles de vapor.
Laveocidad de evaporacion del compuesto i es cal culada como:

v = Kti (Xi PVi Y P) (59)

donde Kt; es e coeficiente global de transferencia de materia parae compuestoi, X
es lafraccion molar del compuesto i en la fase liquida, y; es la fraccién molar del
compuesto i en lafase vapor, y Pv; eslapresion de vapor del compuesto i puro ala
temperatura T.

Para e calentador HE1 se plantean |as siguientes ecuaciones:

Qug, =l pl Cpl (Ti - T) (60)
Quer = dh ph Cph (Th - Ths) (61)
Qug; = UAh ATm (62)

m - (Ths-T) ; (Th-Ti)

AT (63)
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Para e enfriador HE2 se plantea un conjunto similar de ecuaciones.

Al igual queen las seccionesanteriores, d sistemade ecuacionesalgebraicas
se completa con correlaciones, relaciones geométricas, balances estacionarios en
equipos menores, etc.

XV11.4.3 Resolucion del Modelo

A pesar detratarse de un proceso batch, la resolucion del modelo se hace
aplicando las técni cas ya descriptas en capitul os anteriores para procesos continuos.
Las diferencias estan en € estado inicial y en las funciones de control. Cuando se
simula un transitorio entre diferentes estados estacionarios, € estado inicial que se
adoptaesprecisamented estado estacionariocorrespondienteal punto departida (por
giemplo, laoperacion normal del proceso). En cambio, cuando se simulaun proceso
batch, se adopta € estado inicial del proceso como € estado en € cual éste debe
comenzar aprocesar |os material es objeto de la transformacion especificada. Ya sea
por e estado mismo del proceso o por las acciones de los controladores o de los
operarios;, d estado inicial no es un estado estacionario. Entonces, & proceso
comenzara a evolucionar. Por lo tanto, durante la operacién normal de un proceso
batch no se tiene un estado estacionario normal, sino que se tiene una evolucién
normal o deseada. Ademés, existe una gran diferencia al simular procesos batch
compl etos 0 equi pos batch. Todos estos puntos seran analizados en € Capitulo X1 X.

A lolargo delaevolucion normal, los controladores o |os operarios pueden
introducir cambios en la topologia y en las condiciones de operacion de la planta.
Todo esto debe ser contemplado por € simulador.

Con e simulador es posible encontrar la evolucién normal de un proceso
dado. En d caso dd reactor, la evolucién normal de la temperatura mostrada en la
Figura (XV11.14) fue obtenida con e modeo analizado. En la Figura (XV11.15) se
presenta la evolucion de las concentraciones durante la operacion normal obtenidas
también con el simulador.

Para terminar, los operadores que supervisan un proceso batch deben
enfrentar & problema que representa la constante evolucion de las variables. Ahora
no solo es un problemaidentificar una falla a partir de las lecturas anormales, sino
que también esun problemadeterminar cudles son laslecturasanormales. En efecto,
en un proceso estacionario basta con observar qué variables cambian de valor; pero
en un proceso batch, todas las variables cambian de valor durante la operacidn
normal. Por lo tanto, € operador deberaestar suficientemente entrenado (0 asistido)
parapoder discriminar entrecambiosnormalesy cambiosanormalesdelasvariables.

Nuevamente, la smulacién dinamica y la de tiempo real son exceentes
herramientas parad entrenamiento (ver Capitulo X XI), y un sistema de diagndstico
sevuelve imprescindible (Tarifa, 1995).
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CA ——— CB e cc

Figura XV11.15: Evolucion normal de las concentraciones.

Concluyendo, en este capitul o se presenté € desarrollo de modelosparatres
casos distintos de procesos quimicos. Laimportanciadelasimulacion dinamicapara
e disefiode plantasy e entrenamiento de operadoresfuedestacadaatravésdevarios
gemplos. Estos gjempl os sugi eren lanecesi dad de contar con sistemasdediagnéstico
gue asistan a operador en situaciones de emergencia. Finalmente, se menciono la
importancia de los smuladores de tiempo real. Estos simuladores serén objeto de
estudio del Capitulo XXI.
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