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Resumen Nomenclatura

Smbolos
Las operaciones de mezclado forman una parte muy |m- = vector de costos
portante en las industrias petrdonicas, cementeras, ret ¢ = vector de flujos
finerias, etc. Realizar estas operaciones con las estraig- = vector de propiedades
gias de control adecuadas, garantiza entregar un producto = costo,USD / kg
con condiciones de calidad requeridas y reportar un ber}- = flujo masico,kg / hr
eficio ecodmico muy importante. Este trabajo presenta,, = masajg

la aplicacon de un control optimizante a un proceso,, = numero de corrientes a mezclar
de mezclado de pétieo crudo, utilizando programaei | y, = volumen,m?

matenatica y actualizadn de error de modelado para , = constante de deshidratani
optimizar costos de materia prima. El control propuest% = constante de deshidratani

es comparado en simuléci con su contraparte lineal

: o . 0 = padmetro constante
donde el lineal p_resenta una degra@acen la densidad o = densidad AP
de la mezcla, mientras que el controlador propuesto| es = coeficiente de interadm, API
capaz de entregar una mezcla con los requerimientos es-
tablecidos. Subindices

=indice para flujo y densidad
=indice para flujo

= peiiodo de discretizéin
=indice para corrientes de procesos

1. Introduccion

(3
J
Actualmente, en la industria petrolera nacional, se h%’
visto que realizar de manera constante las operaciones .
. . internos en la etapa de mezclado
de mezclado de pdtieo crudo conécnicas de control ; — total
avanzadas potx garantizar condiciones contractuales|y e
- . = . . x =indice para mezclas
beneficios ecodmicos importantes. Por ejemplo, en el _ .
: . erp = exportacbn
caso del crudo ligero de exportani se poda obtener

un beneficio de hasta 0.33 USD/barril [2]. :Zax z ?nrgi?rgz

En este trabajo se presenta la aplibacile un control | min = minimo

optimizante a un proceso de mezclado degdetrcrudo, | Tko = condicbn inicial en tanque
considerado representativo de los arreglos que actual-

mente utiliza PEMEX. La base del sistema de conttol Supefndices

es programaéin matenatica y actualizac¢in de error de | T = matriz transpuesta
modelado por medio de una regla de mezclado no Iin?_%l
[1], permitiendo minimizar costos de la materia prim
gue se utiliza en la mezcla 'y cumplir con las condicion
de calidad requeridas.

secobn 2 describe el arregldsico del proceso de
fezclado de pebteo crudo que se utiliza como ejem-
%?o. La secdn 3 describe la metodolagutilizada y el
sistema de control propuesto, donde se divide en dos eta-
*Autor para correspondencia. Diregnide correo eledbnico: pas el proceso de mezclado de pketo crudo: la etapa de
arturo@gdl.cinvestav.mx mezclado y la etapa de almacenamiento y carga a buque




tanques. En este caso se utilizan dos modelos para3e- Metodologa
presentar la etapa de mezclado: un distribuido y un agre- de Al .
gado. En el modelo distribuido, la etapa de mezclado?éé' Etapa de Almacenamiento y Carga a Buque

vista como tres puntos de mezcla donde se tiene un con- Tanques

trolador para cada uno, teniendai@informacdn local. padas las condiciones inicial&sy, y pri, del petbleo

En el modelo agregado, la etapa de mezclado es Vigigdo almacenado en los tanques y los requerimientos de
como un solo punto de mezclado utilizandbosun con-  exnortacbn Vewp Y Peap, €S posible determinar la densi-
trolador, el cual tiene informan global. En la secon  gad,, y el volumenV, de la mezcla que debe producir la

4 se presenta un ejemplo, donde el control optimizaigyna de mezclado utilizando la ecéacie balance de
es aplicado a las representaciones de la etapa de MgZreria

clado descritas en la sebai 3. El objetivo del ejemplo
es observar el comportamiento del control en ambas re- i
presentaciones y compararlo con su contraparte lin@af® €cuadn de mezclado

Mezp = Me + MTko (1)

Poraltimo, Ig secan 5 dis_cute los resultados obtenidos Mo+ MTho PTho | TeTho Me MTho )

con una serie de conclusiones. Pexp = m m2 (2)
exp exp

2. Proceso de Mezclado de Peiteo Crudo donder. ko = —0(pc + prEo) [2]. Combinando (1) y

(2) tenemos que
La Figura 1 muestra el arreglesfco del proceso de mez-

clado a utilizar como ejemplo, el cual consiste de dos mc = Vewp Peap — VTko PTko

etapas: una etapa de mezclado y una etapa de almace- Pexp mgxp — PTho MTho (Mexp — OMe)
. pe =

namiento y carga a buque tanques. La etapa de mezclado Me (Mewp — 6 MTko)

consiste de tres mezcladores, cada uno con dos corrientes Me

de entrada y una de salida, un proceso de deshidbataci Ve = e

y un divisor de corriente utilizado para el éonde de la

mezcla nacional. Cada corriente de entraglarepre- 3.2, Etapa de Mezclado

senta un vector de propiedades definido como
En esta etapa del proceso de mezclado el problema con-

Sin = { finmins finmaws Pins Cin } siste en encontrar la combinani adecuada de las co-
rrientes de entradg;,, tal que se produzca la corriente
Donde fin,,,;.. ... representa el flujo &sico ninimo 'y S, a un costo rmimo y cumplir con las especifica-
maximo disponible,p;,, la densidad de la corriente yciones requeridas en la etapa de almacenamiento y carga
cin SU costo. La corrient8;,; proviene de extracon g buque tanques.
matitima e ingresa a la linea prcipal de la etapa de

. . La regla de mezclado que se utiliza es
mezclado, mientras que las corrien®ss, Sing Y Sina 9 q

provienen de otros procesos terrestres. Para las co- LN n—-1 n it
. . _ iPi Ti)5]i 3
rrientes de las mezcld#s,, = {a,b,c}, el vector de p= + 3 (3
o N j=1i=j+1 fi

propiedades se define como

Ob<rvese que la ecudsi (3) consiste en una parte lineal
mas otra parte no lineal, dondg; es el coeficiente de

Donde, representa el flujo total deseado en la mezcjgieraccon entre los componentgei que se mezclan
Pmin.mas 1@ densidad fimimay maxima que puede tenertS!-

la mezcla ye, es un costo asociado a su prodécciLas

propiedades a controlar son los grados API de las méz3- Control de la Etapa de Mezclado

clas (como medlda '”d'reCt"’? d,e I_a densidad) y !as VaBara cumplir con los especificaciones requeridas en la
ables a manipular son los flujosasicos de las Corrlentesetapa de mezclado, se utiliza un control optimizante que
de entrada. . R :
considera las restriccionesgsitas del proceso (capaci-
La etapa de almacenamiento consta de tanques cerratdmes de flujo en lasreas, disponibilidad de materia
para almacenar el péleo crudo que se produce en l@rima, etc.) y las especificaciones en la mezcla (densi-

etapa de mezclado y cargar a los buque tanques. dad ninima y maxima, flujo total, etc.). La manera de

Sx = {fxa Pxrmin s PTmaz> Cl}



Consumo Nacional

S, Almacenamientoy Carga a
M ezclado A Buque Tanques
Fr————— ——— -
Mezclador 1 Deshidratador Mezclador 2 Mezclador 3 | I
S S S S S, s |
In1 a 2 4 [
Mo |t R I o ] BN |
A i A
r Tanques  BuqueTanques |
( VTk’ka ) ( VeXp ’pexp )

n

n2 S:’l Sn3 S|n4

Figura 1: Proceso de mezclado de pkto crudo.

aplicar el control depende del modelo que represente adetiene los valores nominalgs La ecuadn (4) des-

etapa de mezclado. En este caso se utilizan dos modetoe la funcon objetivo en la optimizadn (minimizar

un distribuido y un agregado. En el modelo distribuidapsto por flujo), la ecuagn (5) describe la restriamn de

la etapa de mezclado es vista como tres puntos de ndigponibilidad ninima y naxima de los flujos contenidos

cla donde se tiene un controlador para cada uno, tenieedcel vectoff;, la ecuaddn (6) describe el balance de ma-

sblo informacbn local. En el modelo agregado, la etap@ria total, la ecuabn (7) describe la restriamn sobre la

de mezclado es vista como un solo punto de mezcladknsidad rmima y maxima que puede tener la mezcla

utilizando $lo un controlador, el cual tiene informéai  (la densidag es calculada en cada instaidey 1 es el

global. error de modelado para compensar las desviaciones de lo
ideal y es lo que se conoce comuids updaté[1],

3.3.1. Modelo Distribuido

. pf_
En esta representdci de la etapa de mezclado, se re- Me = Ph—1 — Pk 1, m =20 (8)

suelve el problema de optimizéti en cada punto de hi
mezclado de manera secuencial, comenzando por el ter- . _ )
cero, ya que en este punto se cuenta con los requEfi- €sta representaci, la informacon de los proce-

mientos de producéh. Una vez obtenida la sol@si SOS intermedios, como el deshidratador y el divisor de
en ese punto y si satisface las restricciones en el balaf@giente no afectan directamente el problema de opti-
de masa y densidad requerida, entonces el valor obterfi§gacn, por lo tanto no forman parte del modelo de
de flujo en lainea principal es utilizado como referencontrol.

cia para el punto de mezclado que le precede. El control

mantiene estos valores hasta que se realiza un cambi@.&n2. Modelo Agregado

las condiciones de operaci que obliguen a calcular d
nuevo estas referencias.

e .

El modelo consiste en representar la etapa de mezclado
de la Figura 1 de manera agregada, como se muestra en
La optimizacon es definida de la siguiente manera  |a Figura 2. Bajo esta representatila relacbn entre

T las corrientes de entrada y la de salida se pueden obtener
min ¢ f, k>0 4) . i
de las ecuaciones de balance de materia y de la regla de
sujeto a: mezclado existentes entre cada mezclador. En esta etapa
frnin < i, < fnax (5) es@n involucrados los procesos intermedios, deshidrata-
" dor y divisor de corriente.
i—1 Al realizar las operaciones necesarias, se obtiene la si-
P + guiente expresin para la densidad final de la mezcla,
pmin S S pmuw (7)
fe
donde k£ representa el periodo de discretizacien pe = ((pin1 — @) fin1 + (pin2 — @) fina +
tiempo, ya que se cuenta con lecturas tanto de las corrien- 1 ©

tes de entrada como de las de saligaes el vector que pin3 fin3 + pina fina) 1. + f. ()
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4. Ejemplo

En esta secon presentaremos un ejemplo donde el con-

trol optimizante es aplicado a las dos representaciones
de la etapa de mezclado descritas previamente. El obje-
tivo es observar el comportamiento del control en ambas
representaciones y compararlo con su contraparte lineal.

Tabla 1: Propiedades de las corrientes de entrada.
’ H Sinl ‘ Sin2 ‘ Sin3 ‘ Sin4 ‘

Figura 2: Representami agregada de la etapa de mez- Fm || 100 | 100 | 100 | 100
clado. Fon || 2.7€5] 2.8e5| 1.865| 2.7€5
Pin 322 | 335 | 21.8 | 3238
donde Cin 25.11| 26.13| 17.40| 25.74
T fin1 fin2 | T2 fP2fm3) < fP3)
o - ( + L)
fa fb fb

((pin1 — @) fin1 + (pin2 — @) fin2 +

e \Je3 | (3 [pa fina
pmezn?)) fb +( fc )

O representa la parte no lineal en la mezcla. &bsse
que aqi la no linealidad de la mezcla es distinta
la del modelo distribuido debido a que el proceso

q b %ein se mue

Los requerimientos de embarque son,, =
350000, pezp = 32.2 y las condicbnes ini-
ciales en el tanque almacenamiento sbp, =
100000, prr, = 32.9. Con estos datos, las propiedades
requeridas en la mezcla que se debe producir son
gc = 180000, pe,,;, = 32.29, p¢,.. = 34.0'y un costo
minimo c.. Las propiedades de las corrientes de entrada
stran en la tabla 1.

deshidratadin y division de corriente son incluidos en

los célculos.

El problema de optimizaén es definido de la siguient

manera,

min ¢’ fing, >0

sujeto a
f; < fingk < finpax i

Nmin .k —

B(fintk + fin2k) + finz e + finak = fe+ fr3

(pin1 — @) fin1k + (Pin2 — @) finzk+

p min —
‘ fe
Pin3 fin3 .k + Pina finak + Yk <
— pcmaz
fe
donde
Ve = Pek—1— ((Pin1 — @) fin1 k-1 +
(pin2 — @) fin2 =1+ Pin3 finse—1 +

1
Pind fm4,k71)f*, Y =0

c

a'y [ son factores constantes de deshidrataci

e

Para mostrar la respuesta del controlador ante varia-
ciones en las corrientes de entrada, se aplican cambios de
densidad e$;,4 de+1% Yy Sinz de—1.5% ent =11y

t = 21 respectivamente.

4.1. Resultados con el Modelo Distribuido

En la Figura 3 se muestra el comportamiento de la den-
sidadp. que entrega la etapa de mezclado, donde se ob-
serva que la falta de informaei de la contribudin no li-

neal de laregla de mezclado en el control lineal, hace que
entregue una densidad degradada en la mezcla. Ambos
controladores lineal y no lineal, responden a los cambios
ocurridos en el proceso, el control no lineal cumple con
los requerimientos mientras que el lineal no. Estos cam-
bios se reflejan @s en el costo de produéa, como se
muestra en la Figura 4, ya que para responder a estos
cambios se realizan ajustes en los flujos de las corrien-
tes de entrada y por lo tanto, modifican el costo de pro-
duccbn de la mezcla.

4.2. Resultados con el Modelo Agregado

La Figura 5 muestra el comportamiento de la densigad
e igual que en el modelo distribuido, el control lineal en-



trega una densidad degradada de la mezcla y como co
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Figura 3: Comportamiento de la densigad
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2 Enlarepresentagn distribuida de la etapa de mez-

clado el controlador solo tiene informaai de las

secuencia no cumple con lo requerido. Un punto im-
portante a notar en esta represeritaces que la estabi-
lizacion de la densidad en la mezcla easmapida que

la de la representamn distribuida, el costo es menor y

es menos sensible a los cambios en el proceso, como se
observa en el costo de produgien la Figura 6.

capacidades de las corrientes de entrada del mez-
clador al que se aplica, desconociendo las del que
le precede. Esto ocasiona un aumento en la sensi-
bilidad a cambios y una disminuxi del espacio de
solucibn de los controladores que le preceden.

e En la representagi agregada, el controlador tiene
informacbn de las capacidades de todas las corrien-
tes de entrada a la etapa de mezclado, esto hace que
sea menos sensible a los cambios y estabilizes m
rapido la densidad de la mezcla deseada.

5. Conclusiones

De acuerdo a los resultados obtenidos, se pueden hacer
las siguientes conclusiones:

e La convergencia del controlador propuesto a los va-e
loresoptimos dependérde que la no linealidad en controlador propuesto presenta una degrdxaen
la mezcla y los cambios en las corrientes de en- la densidad de la mezcla deseada. Esto crea una
trada a la etapa de mezclado sean lo suficientemente expectativa entre utilizar un control lineal que pro-
pequéos en la contribuéin de la densidad de la duzca la mezcla a un costo menor y no cumplir con
mezcla. las condiciones de calidad requeridas o uno no li-

En ambas representaciones, la contraparte lineal del



neal que produzca una mezclasrcara pero que Si
cumpla con las condiciones de calidad requeridas.
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